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Vorwort des Herausgebers
Konzepte zur Abwasserreinigung und zu der damit verbundenen Schlammbehand-
lung und die daraus entwickelten Verfahren haben sich seit der Intensivierung des
Umweltschutzgedankens signifikant vera¨ndert. Galt es anfangs noch die sichtbare
Verschmutzung der Gewa¨sser, oder spa¨ter die sich indirekt manifestierende Belas-
tung aus der Sauerstoffzehrung zu vermindern oder sogar weitgehend zu eliminie-
ren, so hat sich die Zielsetzung der Abwasser- und Schlammbehandlung mehr und
mehr zu einer ressourcenschonenden, ja zum Teil prozessintegrierten Verfahrens-
weise entwickelt. Es genu¨gt nicht mehr, den Abwasserstrom zu einem fast dem
natu¨rlichen Wasser a¨hnelnden Strom aufzubereiten und die abgetrennten Stoffe,
also den Schlamm, weitgehend schadlos abzulagern. Vielmehr wird heute ange-
strebt, den Aufwand fu¨r die Reinigung des Wassers und die dabei entstehenden Se-
kunda¨rbelastungen zu minimieren; dies kann im Idealfall dazu fu¨hren, dass ein Groß-
teil der Komponenten des gebrauchten Wassers, nach Durchlaufen der verschiedenen,
energiesparenden Aufarbeitungs- und Behandlungsstufen wieder verwendet werden
kann, sei es als landwirtschaftliches Bewa¨sserungswasser, sei es als Sekunda¨rrohstoff
bei Phosphor und Stickstoff.
Gerade im Falle der Inhaltsstoffe Phosphor und Stickstoff sind diese Entwicklungen
zu einer wiederverwendungsada¨quaten Ru¨ckhaltetechnik erst im Entstehen.
- Hier ist die Dissertationsschrift von Tobias Morck mit seinen verfahrenstechnischen
Erkundungen und Laborarbeiten zur Stickstoffelimination und -ru¨ckgewinnung an-
gesiedelt. Da die bisher zur Reduzierung der Stickstoffbelastung von Abwa¨ssern
eingesetzten Verfahren meist den Stickstoff in seine reaktionstra¨geste, molekulare
Form zu u¨berfu¨hren suchten und ihn dann in die Atmospha¨re transferierten, war an
Ru¨ckgewinnung des in seiner Ausgangsform Ammonium energiereichen Stickstoffs
nicht zu denken. Und die immer noch dem sog. Stand der Technik zuzurechnenden
biochemischen Oxidations- und Reduktionsverfahren fu¨r die verschiedensten Stick-
stoffverbindungen schieden fu¨r das ehrgeiziger definierte Ziel der Wiederverwendung
von abwasserbu¨rtigem Ammonium aus. Morck wandte sich also mit seinen Arbeiten
der Erkundung von Mo¨glichkeiten und Grenzen physikalisch-chemischer Verfahren
zu.
Aus dem oben Gesagten wird deutlich, dass Tobias Morck verfahrenstechnische oder
genauer gesagt wassertechnologische Bausteine zur Fixierung und Remobilisierung
von Ionen, vornehmlich Ammoniumionen, in seine Betrachtungen einzubeziehen
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hatte. Entfernung von Ammonium aus wa¨ssrigen Lo¨sungen mittels Ionenaustausch
ist immer wieder vorgeschlagen, untersucht, ja halb- und großtechnisch angewandt
worden. Einen Durchbruch im Sinne eines Ersatzes der bisherig angewandten bio-
chemischen Stickstoffoxidations- und -reduktionsprozesse hat die Ionenaustausch-
technologie noch nicht erreicht. Der Hauptgrund mag in den verha¨ltnisma¨ßig ho-
hen Kosten des Ionenaustauschmaterials, meist natu¨rlicher Zeolithe, liegen und der
versta¨ndlicherweise damit gekoppelten Wiederaufbereitung oder Regeneration des
Austauschermaterials. - Will man dieses Konzept einer Entfernung von Stickstoff
aus dem Abwasser mit der Option der Wiederverwendung des Stickstoffs weiter ver-
folgen, so ist einerseits ein gu¨nstiger(er) natu¨rlicher Ionenaustauscher zu suchen und
auf seine Brauchbarkeit hin zu testen und andererseits die energie- und hilfsstoff-
schonende Regeneration dieser Austauschermedien zu demonstrieren.
Dies hat der Autor dieser Schrift im Sinne einer Grundsatzuntersuchung gemacht.
Sein Ausgangspunkt war das Auffinden eines Zeoliths, der im Vergleich zum bis-
her am ha¨ufigsten untersuchten Klinoptilolith gu¨nstiger ist. Dies Material, das im
eigentlichen eine Mischung von zwei Zeolithtypen darstellt, hat er in verfahrens-
technisch rigoroser Form untersucht, im Hinblick auf direkte Ru¨ckhalteleistung von
Ammoniumionen aus wa¨ssrigen Lo¨sungen die Interferenzen und den Wettbewerb
durch andere (vorwiegend kationische) Wasserinhaltsstoffe, die bei einem Vielstoff-
gemisch, wie es Abwasser ist, stets zu erwarten sind und die Wiederherstellung
der Austauscherleistungsfa¨higkeit durch Regeneration zuna¨chst mittels chemischer
Verfahren, also hochkonzentrierter Kationenlo¨sungen (Natriumchlorid, resp. Natri-
umhydroxid). In einem zweiten, wohl dem innovativeren und anspruchsvolleren Teil
der Arbeit ersetzt der Autor die konventionelle chemische Regeneriertechnik durch
eine in der Wassertechnologie bisher noch nicht verbreiteten elektrolytischen, genau-
er gesagt, elektrodialytischen Regeneration. - Auch bei der Elektrodialyse handelt
es sich um ein wassertechnologisches Werkzeug, das seit langer Zeit als verfu¨gbar
gilt, das aber ebenso lange eine Art Dornro¨schenschlaf fu¨hrt. Dies mag nicht zuletzt
daraus resultieren, dass es etwa im Vergleich mit den in der (Ab)Wassertechnologie
u¨blichen biochemischen Verfahren wesentlich mehr Analyse- und Steuerungsaufwand
zu verlangen scheint und der Vorteil einer weitgehenden Entfernung von Ionen aus
wa¨ssrigen Systemen oder sogar einer spezifischen Ionentrennung nicht im Vorder-
grund der U¨berlegungen stand.
Mir scheint, dass es dem Autor gelungen ist, zwei bislang in der Siedlungswasser-
wirtschaft noch nicht eingesetzte verfahrenstechnische Werkzeuge so zu kombinie-
Vorwort v
ren, dass eine weitgehend ungelo¨ste oder unlo¨sbare Aufgabe gelo¨st werden kann.
Zumindest hat Morck die grundsa¨tzliche Machbarkeit demonstriert und mit seinen
Anregungen zu weiteren Untersuchungen gezeigt, wo noch Entwicklungsbedarf und
Optimierungspotenzial besteht. Er hat einen ersten Schritt in eine neue Richtung
gemacht und gezeigt, wie dieser Schritt zu gehen ist. Er hat aber auch gleichzeitig
gezeigt, dass es sich lohnt diesen Schritt zu gehen.
Karlsruhe im Ma¨rz 2011 Hermann H. Hahn

Kurzfassung
Die stoffvera¨ndernden Prozessschritte der Schlammbehandlung bewirken umfang-
reiche Na¨hrstofffreisetzungen. Durch die Ru¨ckfu¨hrung der Schlammwa¨sser werden
dadurch die Verfahren der Abwasserreinigung beeinflusst. Die vorliegende Arbeit
bescha¨ftigt sich mit dem Problem der Stickstoffru¨ckbelastung aus stickstoffreichen
Schlammwa¨ssern. Bei einer Mitbehandlung im Hauptstrom einer Kla¨ranlage kann
eine Ru¨ckbelastung von etwa 15− 25 % bezogen auf die N-Zulauffracht auftreten.
Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, neben der Erprobung einer neuartigen Verfah-
renstechnik zur Stickstoffreduktion im Teilstrom, das Ru¨ckgewinnungspotenzial von
Stickstoff aus Schlammwasser zu nutzen. Dies wird an einem Hybridverfahren aus
Ionenaustausch und Elektrodialyse untersucht.
Zuna¨chst wurde das Sorptionsverhalten von Ammonium an PC-Zeolith, einem
natu¨rlichen Zeolith der Kombination Phillipsit/Chabasit, aus Modell- und Schlamm-
wasser detailliert beschrieben. In Batchversuchen zeigte sich, dass ein fu¨r die Sorpti-
on gu¨nstiges Gleichgewicht vorliegt, mit einer hohen Austauschkapazita¨t und einer
raschen Gleichgewichtseinstellung. Mit zunehmender Komplexita¨t der Abwasserzu-
sammensetzung vera¨nderte sich das Sorptionsverhalten. In Filterversuchen konnten
Selektivita¨tseffekte bezu¨glich der Sorption aus Schlammwasser herausgearbeitet wer-
den. Dabei wurde das Ammoniumion als die von PC-Zeolith bevorzugteste Kom-
ponente charakterisiert.
Die Regeneration der mit Ammonium beladenen Austauscher wurde mit Koch-
salzlo¨sung und Natronlauge untersucht. Der Wirkungsgrad der Regeneration stieg
mit der Natriumkonzentration und mit dem pH-Wert im Regenerationsmittel. Im
periodischen Wechsel von Beladung und Regeneration wurden hohe Zyklenzahlen
erzielt.
Bei der elektrodialytischen Regeneration wird der beladene Austauscher im elektri-
schen Feld regeneriert. Die ru¨ckgetauschten Ammoniumionen werden als Ammoni-
umsulfat in einer Konzentratlo¨sung angereichert. Bei den Untersuchungen konnten
die folgenden Einflussfaktoren erarbeitet werden: (I) Eine ho¨here Stromdichte fu¨hrt
zu ho¨heren Natriumu¨berschu¨ssen in der Flu¨ssigphase der Ionenaustauscherkammer.
Damit steigt der Regenerationsgrad. (II) Befinden sich kleinere Sorbensko¨rner in
der Ionenaustauscherkammer steigt die u¨berfu¨hrte Masse an Ammonium in den
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Konzentratkreislauf; zusa¨tzlich sinkt der spezifische Energiebedarf. (III) U¨ber das
Schlammwasser werden neben Ammonium weitere Kationen in das System einge-
bracht. Dadurch steigt der Regenerationsgrad etwas langsamer und die erzielten
Stromausbeuten sind etwas geringer.
Abstract
In the process of anaerobic sludge treatment, an extensive release of nutrients takes
place. Mainstream processes at wastewater treatment plants are largely influenced
by anaerobic digester dewatering flows. This work deals with the sidestream treat-
ment of nitrogen-rich sludge return liquors. Approximately 15 − 25 % of the total
nitrogen load on the treatment plant arises from return liquors.
This work aims to investigate a novel sidestream treatment configuration for nitro-
gen removal and recovery by using a hybrid process combining ion exchange and
electrodialysis.
First, the selective elimination of ammonium ions from synthetic wastewater and
sludge dewatering liquid is studied by using a phillipsite/chabasite-type natural zeo-
lite (PC-Zeolite). Batch experiments showed a favourable equilibrium isotherm
with high exchange capacity and short time to reach equilibrium. With higher com-
plexity of the wastewater composition the sorption behaviour changed. Selectivity
effects were presented in detail in fixed bed filter experiments. Ammonium was dis-
tinguished to be the most favoured ion for the sorption onto PC-Zeolite from
sludge dewatering liquid.
Regeneration of the ammonium loaded ion exchanger was carried out using sodium
chloride and sodium hydroxide. Regeneration efficiency increased as sodium con-
centration and pH value increased in the regeneration medium. A large number of
cycles was achieved in periodically alternating loading and regeneration runs.
During electrodialytic regeneration the loaded exchanger is regenerated inside an
electric field. Re-exchanged ammonium ions are concentrated as ammonium sulphate
in solution form. Within the experiments the following effects could be observed: (I)
A higher current density results in a higher overplus of sodium in the liquid phase
of the ion exchange chamber and increases the grade of regeneration. (II) The use
of smaller sorbent grain sizes inside the electrodialysis cell enhances the mass of
permeating ammonium ions into the concentrate chamber. In addition, a decrease
of specific energy demand is observed. (III) Besides ammonium, other cations are
introduced into the system by using sludge dewatering liquid. Thus, the grade of
regeneration increases slower and the achieved current efficiency is slightly smaller.
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1 Einleitung
1.1 Problematik
Verfahren zur direkten Na¨hrstoffru¨ckgewinnung aus Abwasser, Kla¨rschlamm und
Kla¨rschlammasche werden in ju¨ngerer Vergangenheit vermehrt untersucht. Dabei
steht bisher die Ru¨ckgewinnung des Phosphors im Mittelpunkt, da seine weltwei-
ten fossilen Reserven begrenzt sind. Ausgehend von verschiedenen Szenarien wird
eine Phosphor-Reichweite von etwa 100 bis 250 Jahren angegeben (Johnston und
Steen, 2000).
Der Ru¨ckgewinnung von Stickstoff aus Abwasser wird bislang kaum Aufmerksam-
keit geschenkt. Die hohen energetischen Aufwendungen zur Herstellung von Stick-
stoffdu¨nger werden aktuell als noch wenig kritisch eingestuft. Dies ko¨nnte sich jedoch
schon in naher Zukunft a¨ndern, da die steigenden Weltmarktpreise fu¨r die Rohstoffe
Ammoniak und Harnstoff in den letzten Jahren fu¨r außerordentliche Preisspru¨nge
bei den Stickstoffdu¨ngern sorgten (vgl. Abb. 1.1). Die Stickstoffdu¨ngerpreise folg-
ten dabei den Erdgasnotierungen. Erdgas gilt als wichtigster Energielieferant fu¨r die
Stickstoffdu¨ngerproduktion. Obwohl ein starker Preisru¨ckgang bei Du¨ngemitteln im
Jahr 2009 zu verzeichnen war (−31 % in Deutschland), bewegen sich die Preise nach
wie vor auf sehr hohem Niveau. Der im Jahr 2008 beobachtete Preisanstieg von
+137 % (Oktober 2008 gegenu¨ber Oktober 2007 in Deutschland) wurde 2009 nur
teilweise ausgeglichen (Dechent et al., 2010). Seit Anfang des Jahres 2010 ziehen
die Preise fu¨r Du¨ngemittel und Stickstoffverbindungen wieder an (StatBA, 2010).
Fu¨r einen landwirtschaftlichen Betrieb, der einen mo¨glichst hohen Deckungsbeitrag
auf seinem Ackerbaustandort erzielen mo¨chte, bedeuten die hohen Stickstoffdu¨nger-
preise, dass das o¨konomische Optimum der Stickstoffdu¨ngung meist unterhalb der
Stickstoffgabe, die zum Ertragsmaximum fu¨hren wu¨rde, zu liegen kommt. Dabei hat
der Landwirt im Falle eines geringen Stickstoff-Bodenvorrates mit einem Ru¨ckgang
der pflanzlichen Produktion zu rechnen (Zorn, 2007).
Im Abwasser ist rein quantitativ gesehen Stickstoff nach Kohlenstoff die wichtigste
Komponente. Ins kommunale Abwasser gelangen Stickstoffverbindungen fast aus-
schließlich durch Ausscheidungen vom Menschen, pro Tag eine spezifische Einwoh-
nerfracht von etwa 10 − 12 g TKN/EW · d. In organisch gebundener Form liegen Stick-
stoffverbindungen im kommunalen Abwasser u.a. als Eiweißko¨rper, Peptide, Ami-
nosa¨uren und Harnstoff vor. Anorganisch ist der Stickstoff u¨berwiegend in Form des
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Abb. 1.1: US-Preisentwicklung fu¨r Stickstoffdu¨nger von 1990 bis 2009 (nach US-
DA, 2010)
Ammoniumions (NH+4 ) mit geringem Ammoniakanteil (NH3) gebunden (Rhein-
heimer et al., 1988). Bereits bei der Ableitung der Abwa¨sser in der Kanalisation
wird der Harnstoff, hydrolytisch unter Einwirkung des Enzyms Urease, und ein Teil
der Eiweißverbindungen in Ammoniumstickstoff umgewandelt (Ammonifikation). Im
Zulauf der kommunalen Kla¨ranlage liegt somit der gro¨ßte Teil des Stickstoffs bereits
als Ammoniumstickstoff vor.
Stand der Technik bei der biologischen Stickstoffelimination im Bereich der kommu-
nalen Abwasserreinigung ist die Kombination von Nitrifikation und Denitrifikation.
U¨ber die Stickstoff-Inkorporation in Biomasse werden organische Stickstoffverbin-
dungen der Schlammbehandlung zugefu¨hrt. Fu¨r den Aufbau von 1 g Biomasse wer-
den 0, 08 g NH3-N beno¨tigt (Gallert und Winter, 1999). Wa¨hrend der Schlamm-
stabilisierung werden in einem mehrstufigen Abbauprozess bis zu 50 % des organi-
schen Stickstoffs als Ammonium freigesetzt (Siegrist, 1996). Dadurch entsteht bei
der Ru¨ckfu¨hrung der Schlammwa¨sser in die Abwasserreinigungsanlage eine interne
Stickstoffru¨ckbelastung im Hauptstrom, die etwa 1, 5 g N/EW · d bzw. 15 − 25 % be-
zogen auf den Gesamtstickstoff im Zulauf zur biologischen Stufe betra¨gt (DWA-
Arbeitsgruppe AK-1.3, 2005). Die Auswirkungen auf die Nitrifikation lassen
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sich in vielen Fa¨llen durch eine vergleichma¨ßigte Ru¨ckfu¨hrung der Schlammwa¨sser
u¨ber Ausgleichsspeicher bei gleichzeitiger Deckung des zusa¨tzlichen Sauerstoffbe-
darfs kompensieren. Fu¨r die Denitrifikation ist jedoch insbesondere dort, wo bereits
im Zulauf zur Belebung ein ungu¨nstiges CSB/N-Verha¨ltnis vorliegt, mit einer
”
u¨ber-
proportionalen Erho¨hung des erforderlichen Denitrifikationsvolumens“ zu rechnen
(DWA-Arbeitsgruppe AK-1.3, 2000). So entstehen ungu¨nstige Auswirkungen
auf den Betriebsmittelbedarf, den Schlammanfall und die Kreislauffu¨hrung.
Aus verfahrenstechnischen aber auch wirtschaftlichen Gru¨nden scha¨tzen Betreiber
von weitgehend ausgelasteten Kla¨ranlagen eine separate Behandlung der Schlamm-
wa¨sser im Teilstrom vermehrt als sinnvolle Alternative zu einer Anlagenerweiterung
bzw. einer Zugabe externer Kohlenstofftra¨ger und/oder erho¨hten Kreislauffu¨hrung
ein. In den letzten zehn bis zwanzig Jahren hat die getrennte Schlammwasserbehand-
lung zur Entlastung der Belebungsstufe eine breite Bedeutung in der Praxis erfahren.
Eine großtechnische Umsetzung erfolgt mit teils unterschiedlichen Erfolgen in Pro-
zessvarianten der biologischen und physikalischen Schlammwasserbehandlung. Die
biologischen Verfahren haben gemein, dass Ammonium-Stickstoff zu molekularem
Stickstoff oxidiert wird, der dann zu großen Teilen als Luftstickstoff in die At-
mospha¨re entweicht. Fu¨r eine zielgerichtete Ru¨ckgewinnung steht dieser Stickstoff
somit nicht zur Verfu¨gung. Bei der Schlammwasserbehandlung wird eine Stick-
stoffru¨ckgewinnung nur in den Luft- und Dampfstrippanlagen zur physikalischen
Ammoniumausschleusung erreicht, wobei teilweise sehr hohe Energie- und Betriebs-
mittelbedarfe anfallen. Vor diesem Hintergrund stellen vor allem neuartige Verfah-
ren, die neben einer Stickstoffentfernung auch eine Ru¨ckgewinnung des Stickstoffs
bewirken, eine wesentliche Fortentwicklung der separaten Schlammwasserbehand-
lung dar.
1.2 Zielstellung der Arbeit
Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, neben der Erprobung einer neuen, innovativen
Verfahrenstechnik zur Stickstoffreduktion im Teilstrom, das Ru¨ckgewinnungspoten-
zial von Stickstoff aus Schlammwasser zu nutzen. Dies wird an einem Hybridverfah-
ren aus Ionenaustausch und Elektrodialyse untersucht.
Die Untersuchungen umfassen zuna¨chst die Abtrennung von Ammoniumionen aus
Schlammwasser mittels Ionenaustauschverfahren. Der Einsatz von Ionenaustausch-
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prozessen zur Ammoniumabtrennung aus Schlammwasser ist noch weitestgehend un-
erforscht. Als Ionenaustauschmaterial wird in der vorliegenden Arbeit ein natu¨rlicher
Zeolith der Kombination Phillipsit/Chabasit (PC-Zeolith) verwendet. Aufgrund
seiner Materialeigenschaften ist eine selektive Sorption von Ammonium zu erwar-
ten. Der reversible Ionenaustausch erfolgt dabei in mehrmaligen, aufeinander folgen-
den Beladungszyklen. Dies setzt eine Regeneration des ammoniumbeladenen Zeo-
liths voraus. Herko¨mmlich geschieht dies unselektiv in hoch konzentrierter Koch-
salzlo¨sung. Die Produktlo¨sung entha¨lt hierbei allerdings hohe Restkonzentrationen
an Natrium- und Chloridionen, was die Weiterverwendung des ru¨ckgewonnenen
Stickstoffs erheblich erschwert (Marr und Koncˇar, 1990). Eine meist betriebs-
kostenintensive Aufbereitung der Regenerationsflu¨ssigkeit, die je nach Verfahrens-
fu¨hrung einen betra¨chtlichen Aufwand an Fremdchemikalien wie Natronlauge und
Schwefelsa¨ure sowie an Energie in Form von Luft oder Dampf erfordert, ist anzu-
schließen.
Die weiteren Untersuchungen setzen an diesem Punkt an. Sie umfassen die Erpro-
bung der Verfahrenskombination aus Ionenaustausch und Elektrodialyse. Mit der
Kombination der beiden Trennverfahren wird eine Selektivita¨t in der elektrodia-
lytischen Abtrennung ermo¨glicht, eine hohe Aufkonzentrierung gewa¨hrleistet und
eine abwasserfreie Regeneration erreicht. Dabei sitzt der beladene Zeolith in einer
Elektrodialysezelle zwischen zwei Kationenaustauschermembranen und wird dort im
elektrischen Feld regeneriert. Im Konzentrat der Elektrodialysezelle wird eine kon-
zentrierte Ammoniumsulfatlo¨sung produziert. Eine Weiterverwendung zu Du¨nger-
zwecken soll ermo¨glicht werden. Denn Ammoniumsulfatlo¨sung ist ein ga¨ngiger Bo-
denhilfsstoff, der zur Schwefel- und Stickstoffdu¨ngung eingesetzt wird. Die Appli-
kation von Ammoniumsulfatlo¨sung zur Depotdu¨ngung wurde in den letzten Jahren
mit dem Cultan-Verfahren erfolgreich zur Praxisreife gefu¨hrt (Spiess und Mei-
er, 2008). Cultan steht fu¨r
”
Controlled Uptake Long Term Ammonium Nutrition“
und meint
”
eine an der Intensita¨t des Wachstums orientierte langfristige Erna¨hrung
der Pflanze mit Stickstoff als Ammonium“ (Sommer und Scherer, 2009). Mit
speziellen Injektionsmaschinen wird das Ammonium als Depot in den Wurzelraum
der Pflanze eingebracht. Eine stabile Stickstoffversorgung der Pflanze wird garan-
tiert und das Aus- und Abwaschungsrisiko von Nitrat erheblich reduziert (Sommer,
2005).
Zur Verfolgung der Zielstellung gliedert sich die vorliegende Arbeit konzeptionell in
die drei Teilgebiete:
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 Ermittlung des Sorptionsverhaltens unter Batchbedingungen,
 Kennzeichnung des Sorptionsverhaltens im Festbett und
 Untersuchungen zur elektrodialytischen Regeneration.
Vorrangiges Ziel der Batchversuche ist es, Informationen u¨ber das Beladungsverhal-
ten zu erarbeiten. Dafu¨r werden Sorptionsisothermen aufgenommen und ausgewer-
tet, Austauschkapazita¨ten ermittelt, Selektivita¨ten beschrieben und Untersuchungen
zur Austauschkinetik durchgefu¨hrt. Erga¨nzend zur Beladung wird zusa¨tzlich das Re-
generationsverhalten der beladenen Zeolithproben aufgezeigt.
Die Filterversuche dienen der Beschreibung des Sorptionsverhaltens im Festbett.
Im Gegensatz zum Batchversuch kann dabei eine große Anzahl lokaler Gleichge-
wichtseinstellungen realisiert werden. Mittels Durchbruchskurven wird die Kapa-
zita¨tsausnutzung des Filters unter verschiedenen Randbedingungen bestimmt und
bewertet.
Mit den Untersuchungen zur elektrodialytischen Regeneration in Verfahrenskombi-
nation aus Ionenaustausch und Elektrodialyse wird das Regenerationsverhalten im
elektrischen Feld beschrieben. Dabei werden Fragen zum mo¨glichen Regenerations-
grad und zur Wiederverwendung des Ionenaustauschers aufgegriffen, sowie Zusam-
menha¨nge zum spezifischen Energiebedarf und zur Produktqualita¨t der zuru¨ckge-
wonnenen Ammoniumverbindung erarbeitet. Abschließend werden aus wissenschaft-
licher Perspektive gezielte Fragestellungen fu¨r weiterfu¨hrende Forschungsarbeiten
abgeleitet.
1.3 Aufbau der Arbeit
Entsprechend der Zielsetzung gliedert sich die vorliegende Arbeit in vier Haupt-
abschnitte. Fu¨r das Versta¨ndnis der Arbeit erfolgt zuna¨chst im zweiten Kapitel
eine Einfu¨hrung der grundlegenden Begriffe und eine Erhebung des Standes des
Wissens. In diesem Zusammenhang wird auf die Schlammwasserru¨ckbelastung, auf
das natu¨rliche Sorptionsmaterial Zeolith, auf die Beschreibung von Sorptionspha¨no-
menen und auf die elektrodialytische Ionentrennung eingegangen. Kapitel 3 be-
schreibt die verwendeten Materialien und Methoden. Das Kapitel behandelt dabei
den Versuchsaufbau und die Durchfu¨hrung der verschiedenen Versuchsabschnitte.
Im vierten Kapitel werden die Ergebnisse dargestellt und erste Erkenntnisse in ei-
ner Diskussion herausgearbeitet. Das fu¨nfte Kapitel widmet sich der abschließenden
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Diskussion der Ergebnisse und den sich hieraus ergebenden Schlussfolgerungen sowie
Erwartungen an weiterfu¨hrende Forschungsarbeiten. Die Arbeit schließt mit einer
zusammenfassenden und bewertenden Betrachtung der wesentlichen Erkenntnisse.
2 Grundlagen und Stand des Wissens
2.1 Ru¨ckla¨ufe aus der Schlammbehandlung
2.1.1 Schlammwasseranfall
Nach DIN-EN-1085 meint der Begriff Schlammwasser die
”
vom Schlamm abge-
trennte Flu¨ssigkeit“. Damit kann u.a. das U¨berstandswasser aus einem Eindicker,
das Filtrat aus einer Filterpresse oder auch das Zentrat aus einer Zentrifuge ge-
meint sein. Die auf kommunalen Abwasserbehandlungsanlagen u¨blichen Verfahren
der Schlamm-Wasser-Trennung erfolgen vor, nach oder bei der anaeroben Schlamm-
stabilisierung. Die Ru¨ckfu¨hrung der dort anfallenden Schlammwa¨sser in den Zulauf
der Belebungsanlage bedeutet eine interne Zusatzbelastung fu¨r den Betrieb der Ab-
wasserreinigung (Jardin et al., 2005).
Die Menge der ta¨glich anfallenden Schlammwa¨sser ist im Wesentlichen abha¨ngig
vom zu behandelnden Du¨nnschlammvolumenstrom und vom Aufkonzentrierungs-
grad (Ku¨hn, 2000). Mit Hilfe einer Feststoffbilanz um die jeweilige Fest-Flu¨ssig-
Trennung ergibt sich fu¨r den Volumenstrom der anfallenden Schlammwa¨sser der
folgende Zusammenhang (DWA-Arbeitsgruppe AK-1.3, 2000):
QSW = QDu¨S ·
(
TRDS − TRDu¨S
TRDS − TRSW
)
[m3/h oder l/EW · d] (2.1a)
QSW = QDu¨S ·
(
1− TRDu¨S
TRDS
)
[m3/h oder l/EW · d] (2.1b)
mit dem Schlammwasseranfall QSW [m
3/h oder l/EW · d], dem Du¨nnschlammanfall
vor der Fest-Flu¨ssig-Trennung QDu¨S [m
3/h oder l/EW · d], dem Feststoffgehalt des
Du¨nnschlammes TRDu¨S [g/l oder %], dem Feststoffgehalt des Dickschlammes TRDS
[g/l oder %] und dem Feststoffgehalt des Schlammwassers TRSW [g/l oder %].
Der Zusammenhang aus Gleichung 2.1b impliziert die Annahme, dass der Feststoff-
gehalt des Schlammwassers TRSW deutlich niedriger ist als der Feststoffgehalt des
Dickschlammes TRDS. Sind die relevanten Du¨nnschlammmengen und Feststoffgehal-
te bekannt, kann mit Gleichung 2.1b die anfallende Schlammwassermenge ermittelt
werden. Die Gesamtschlammwassermenge betra¨gt etwa 0, 5 − 2 % der Zulaufwas-
sermenge (Imhoff und Imhoff, 2007). Jardin (2008) teilt in Abha¨ngigkeit der
Entwa¨sserbarkeit der Schla¨mme die Schlammwassermengen bei der Entwa¨sserung
beispielhaft in drei Klassen ein (vgl. Tab. 2.1). Bei der Entwa¨sserung stabilisier-
ter Schla¨mme ist somit eine Schlammwassermenge von 1 − 3 l/EW · d zu erwarten,
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Tab. 2.1: Schlammwassermengen bei der Entwa¨sserung in Abha¨ngigkeit der
Entwa¨sserbarkeit der Schla¨mme (nach Jardin, 2008)
Entwa¨sserbarkeit ohne Stabilisierung mit Stabilisierunga
l/EW · d l/EW · d
schlecht 0,8 - 1,4 0,8 - 2,7
mittel 0,4 - 1,6 1,0 - 2,8
gut 0,5 - 1,7 1,1 - 2,9
aberechnet anhand eines Schlammanfalls nach der Stabilisierung von 50− 60 gTR/EW · d und eines
Feststoffgehaltes des stabilisierten Schlammes von 2− 4 %
vorausgesetzt es erfolgte bereits eine Schlamm-Wasser-Trennung der Rohschla¨mme.
Die bei einer nachfolgenden Trocknung anfallende Schlammwassermenge aus Kon-
densaten von Bru¨den ist vergleichsweise gering und kann vernachla¨ssigt werden
(Jardin, 1996).
2.1.2 Beschaffenheit der Schlammwa¨sser
Die bei der Rohschlammeindickung anfallenden Schlammwa¨sser unterscheiden sich
in ihrer Beschaffenheit dadurch, ob Prima¨r- und U¨berschussschlamm separat oder
gemeinsam aufkonzentriert werden. Bei der alleinigen Eindickung von Prima¨r- und
U¨berschussschlamm tritt eine Freisetzung von Na¨hrstoffen nur bei einer Aufenthalts-
zeit im Eindickaggregat von ta > 1 d auf (Jardin, 2008). Schlammwa¨sser aus der ge-
trennten U¨berschussschlammeindickung ko¨nnen in der Regel problemlos ru¨ckgefu¨hrt
werden. Im Idealfall entspricht die gelo¨ste Phase des Schlammwassers qualitativ dem
Ablauf der Abwasserreinigungsanlage. Die Ru¨ckla¨ufe aus der separaten U¨berschuss-
schlammeindickung beeintra¨chtigen den Betrieb der Belebungsanlage daher kaum.
Bei einer Vorversa¨uerung des Prima¨rschlammes hingegen, welche ha¨ufig zur Ver-
besserung der Leistungsfa¨higkeit der Denitrifikation und der biologischen Phosphor-
elimination eingesetzt wird, kann die Ru¨ckfu¨hrung des durch Hydrolyse freigesetzten
Stickstoffs eine Stickstoffru¨ckbelastung von etwa 1−2 % bezogen auf den Zulauf zur
Belebungsanlage erzeugen (DWA-Arbeitsgruppe AK-1.3, 2000).
Bei der Mischschlammeindickung werden Prima¨r- und U¨berschussschlamm gemein-
sam, meist im Vorkla¨rbecken, eingedickt und anschließend zusa¨tzlich in einem Eindi-
cker bzw. einer Entwa¨sserung aufkonzentriert. Abha¨ngig von der Aufenthaltszeit in
der Vorkla¨rung, der Temperatur und eines unzureichenden Abscheidegrades ko¨nnen
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erho¨hte Belastungen des Schlammwassers auftreten. Vor allem auf Anlagen mit bio-
logischer Phosphorelimination ist mit einer Ru¨cklo¨sung des biologisch gebundenen
Phosphats zu rechnen.
Deutlich umfangreichere Na¨hrstofffreisetzungen bewirken jedoch die stoffvera¨ndern-
den Prozessschritte der Schlammbehandlung, wie beispielsweise die Stabilisierung
von Mischschlamm. Das nach A¨nderung der stoﬄichen Schlammzusammensetzung
abgetrennte Schlammwasser ist erheblich belastet und fu¨hrt zu einer entsprechend
hohen Ru¨ckbelastung der Abwasserreinigungsanlage. Hierbei mu¨ssen vor allem die
Na¨hrstoffe Stickstoff und Phosphor beachtet werden. Die Beeintra¨chtigung des Koh-
lenstoffabbaus in der Belebungsanlage durch Ru¨ckfu¨hrung von gelo¨stem CSB fa¨llt im
Regelfall vergleichsweise gering aus. Im Folgenden werden detaillierte U¨berlegungen
bezu¨glich der zu erwartenden Stickstoffru¨ckbelastung angestellt. Die Phosphatru¨ck-
belastung wird in dieser Arbeit nicht na¨her betrachtet. Hier sei auf die Literatur
verwiesen (Hierse, 1982; Jardin, 1995; Wild, 1997).
Rund ein Drittel der organischen Bestandteile im Rohschlamm sind Proteine. Bei
der Stabilisierung werden diese durch mehrstufige Abbaureaktionen zu Ammonium
umgewandelt, welches insbesondere aus dem Aminosa¨urenabbau stammt. Die sich
hieraus ergebende Stickstoffru¨ckbelastung bezogen auf die Gesamtstickstofffracht im
Zulauf zur Belebungsanlage (10 g N/EW · d) betra¨gt etwa 15− 25 % (DWA-Arbeits-
gruppe AK-1.3, 2005). In der Regel liegen dabei mehr als 80 % des im Schlamm-
wasser gelo¨sten Stickstoffs in Form von Ammonium vor. Daraus resultieren Stick-
stoffkonzentration von 400−1.600mg/l N (Jardin, 2008). Abbildung 2.1 zeigt hierzu
die Ammoniumru¨ckbelastung auf mehr als 200 deutschen Kla¨ranlagen mit anaerob
mesophiler Stabilisierung (Gro¨mping et al., 1998).
Um zu pru¨fen, wie die gelo¨sten organischen Stickstoffverbindungen im Schlamm-
wasser anaerob stabilisierter Schla¨mme einzustufen sind, als refrakta¨r oder am-
monifizierbar, fu¨hrte Ku¨hn (2000) detaillierte Untersuchungen an feststofffreien
Schlammwa¨ssern mit NH4-N/TKN-Verha¨ltnissen von < 1 durch. Er wies nach, dass
in der Belebungsanlage von einer Ammonifikation der im Schlammwasser gelo¨sten
organischen Stickstoffverbindungen auszugehen ist. Damit stehen die gelo¨sten redu-
zierten Stickstoffverbindungen im Schlammwasser anaerob stabilisierter Schla¨mme
nach Ru¨ckfu¨hrung ins Belebungsbecken nahezu vollsta¨ndig als Substrat fu¨r die Ni-
trifikation zur Verfu¨gung und wirken dort demnach ru¨ckbelastend auf die Abwasser-
reinigung.
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Abb. 2.1: Ammoniumru¨ckbelastung auf Kla¨ranlagen mit anaerob mesophiler Sta-
bilisierung (nach Gro¨mping et al., 1998)
Der Einsatz einer zusa¨tzlichen Desintegration der U¨berschussschla¨mme ist mit einer
erho¨hten Na¨hrstofffreisetzung in der nachfolgenden Stabilisierung verbunden. Durch-
schnittlich ist mit einer Erho¨hung der Stickstoffru¨ckbelastung um den Faktor 1,5 -
2 durch U¨berschussschlammdesintegration zu rechnen (Kopp et al., 1997). Gleich-
wohl wird mit der verbesserten biologischen Verfu¨gbarkeit der Kohlenstofffraktion
nach Desintegration von U¨berschussschlamm die Denitrifikation in der biologischen
Abwasserreinigung maßgeblich unterstu¨tzt.
2.1.3 Verfahren zur separaten Schlammwasserbehandlung
In der Praxis haben sich in den letzten Jahren bei den Verfahren zur getrennten
Schlammwasserbehandlung unterschiedliche Varianten zur biologischen Stickstoff-
elimination und die physikalische Desorption in die Gasphase durchgesetzt (Jar-
din, 2008). Die ha¨ufig zur gezielten Phosphorru¨ckgewinnung aus Abwasser und
Kla¨rschlamm eingesetzte Kristallisation und Fa¨llung als Magnesium-Ammonium-
Phosphat (Struvit) hat sich bei der Stickstoffentfernung aus Schlammwasser u.a.
aufgrund des erheblichen Schlammanfalls bisher nicht praktisch durchsetzten ko¨nnen
(DWA-Arbeitsgruppe AK-1.3, 2005; Pinnekamp et al., 2007).
Die wesentlichen Prozessschritte der verschiedenen Verfahrensvarianten zur biolo-
gischen Schlammwasserentstickung sind in Abbildung 2.2 zusammengefasst. Beim
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(a) Nitrifikation/Denitrifika-
tion
(b) Nitritation/Denitritation (c) Partielle Nitritation/Anammox
Abb. 2.2: Massenbilanz verschiedener Prozessschritte bei der biologischen Stick-
stoffelimination (nach Siegrist et al., 2008; erweitert)
klassischen Verfahren der Nitrifikation/Denitrifikation wird fu¨r die heterotrophe Ni-
tratatmung eine erhebliche Menge an organischem Kohlenstoff erforderlich (vgl.
Abb. 2.2(a)). Das meist ungu¨nstige C/N-Verha¨ltnis im Schlammwasser bedingt den
Einsatz externer oder interner Kohlenstoffquellen (DWA-Arbeitsgruppe AK-
1.3, 2005).
Beim Verfahren der Nitritation/Denitritation wird der zweite Oxidationsschritt
durch eine Nitratationshemmung bei erho¨hter Ammoniakkonzentration bzw. limi-
tierter Sauerstoffversorgung oder durch eine Auswaschung der Nitritoxidierer unter-
dru¨ckt (vgl. Abb. 2.2(b)). Das hierbei erzeugte Nitrit wird also nicht weiter zu Nitrat
oxidiert, sondern in einem zweiten Prozessschritt direkt zu molekularem Stickstoff
reduziert. Auf diese Weise ko¨nnen im Vergleich zur Nitrifikation/Denitrifikation er-
hebliche Ressourceneinsparungen (25 % des Sauerstoff- und 40 % des Kohlenstoffbe-
darfs) umgesetzt und deutliche Einsparungen bei den Betriebskosten erzielt werden
(Abeling, 1994). Die Prozessfu¨hrung von Nitritation und Denitritation zur biolo-
gischen Schlammwasserbehandlung wurde u¨berwiegend im SBR-Verfahren und im
SHARONr-Verfahren realisiert und umgesetzt (Fux et al., 2003; Fux et al., 2006;
Hellinga et al., 1998; Mulder et al., 2001).
Die sogenannte Deammonifikation ermo¨glicht mit ihrem geringen Sauerstoff- und
Kohlenstoffbedarf eine im Vergleich zur Nitritation/Denitritation noch ressourcen-
schonendere biologische Schlammwasserbehandlung. Der Deammonifikationsprozess
umfasst dabei zwei autotrophe Teilprozesse: zuerst die aerobe partielle Nitritation
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von etwa 55 % des Gesamtammoniums und anschließend die anaerobe autotrophe
Ammoniumoxidation mit Nitrit (vgl. Abb. 2.2(c)). Die fu¨r die anaerobe Ammoni-
umoxidation verantwortlichen Mikroorganismen konnten von Strous et al. (1999)
molekularbiologisch der Ordnung Planctomycetales zugeordnet werden. Im Vergleich
zur Nitrifikation/Denitrifikation kann bei der Deammonifikation auf die Zudosierung
von organischem Kohlenstoff vollsta¨ndig verzichtet und 60 % des Sauerstoffbedarfs
eingespart werden. Bei den bisherigen großtechnischen Umsetzungen wird der zwei-
stufige Reaktionsprozess entweder ra¨umlich getrennt (van Dongen et al., 2001a;
van Dongen et al., 2001b; Tho¨le et al., 2005) oder zusammen in einem Schlamm-
system (Wett, 2006; Wett und Hell, 2008) realisiert. Hinsichtlich ihrer Pro-
zessstabilita¨t haben sich die Verfahren inzwischen etablieren ko¨nnen (Wett, 2007;
Oehlke und Weber, 2009).
Die physikalische Ammoniumausschleusung aus Schlammwasser beruht auf der Um-
wandlung von Ammonium in Ammoniak und der anschließenden physikalischen
U¨berfu¨hrung des im Wasser gelo¨sten Ammoniaks in die Gasphase. Nach der Desorp-
tion von Ammoniak wird dieses aus der Gasphase durch saure Wa¨sche ausgewaschen
oder durch Rektifizieren aufkonzentriert. Das Dissoziationsgleichgewicht des Stoff-
systems NH3/NH
+
4 wird durch pH-Wert und Temperatur bestimmt. Eine entspre-
chende pH-Werterho¨hung sorgt zuna¨chst fu¨r einen ausreichend hohen Anteil des im
Wasser gelo¨sten Stickstoffs als Ammoniak.
Fu¨r eine großtechnische Umsetzung der anschließenden Ammoniakdesorption haben
sich Luft- bzw. Dampfstrippanlagen bewa¨hrt (Pop und Buchmeier, 2003; Gfrei-
ner, 2006). Die hierbei erforderliche Gasvolumenmenge kann durch Erho¨hung der
Temperatur entscheidend gesenkt werden. Auch der Laugeverbrauch sinkt, da auf-
grund des von der Temperatur abha¨ngigen Dissoziationsgleichgewichtes der pH-Wert
nicht in dem Maße angehoben werden muss (Rautenbach et al., 1994). Die Dampf-
strippung ist wegen ihres hohen Energiebedarfs fu¨r die Dampferzeugung jedoch nur
in unmittelbarer Verfu¨gbarkeit von entsprechenden Mengen an U¨berschussdampf
wirtschaftlich realisierbar. Großtechnisch dominiert daher eindeutig die Luftstrip-
pung. Die Regenerierung der Strippluft erfolgt durch saure Wa¨sche mit Schwefel-,
Phosphor- oder Salpetersa¨ure, wobei das in die Gasphase gestrippte Ammoniak in
verwertbare Ammoniumsalze u¨berfu¨hrt wird. In Tabelle 2.2 sind Verfahrensparame-
ter der Luft- und Dampfstrippung zur physikalischen Ammoniumausschleusung aus
Schlammwasser nach Haberkern et al. (2008) zusammengefasst. Der Gesamtener-
giebedarf beider Verfahren wird ganz wesentlich von der beno¨tigten Strippluft- und
2.2 Natu¨rliche Zeolithe als Sorptionsmaterialien 13
Tab. 2.2: Verfahrensparameter der Luft- und Dampfstrippung (nach Haber-
kern et al., 2008)
Verfahren Strombedarf Wa¨rmebedarf Betriebsmittel-
bedarf
Dampfstrippung 2, 9−3, 7 kWh/kg Neli. 42− 47 kWh/kg Neli. NaOH (50%)
2, 8− 3, 5 kWh/m3 40− 45 kWh/m3 3, 5− 4, 5 kg/kg Neli.
Luftstrippung 1, 6−1, 9 kWh/kg Neli. 8, 4−10, 5 kWh/kg Neli. NaOH (50%)
mit saurer 1, 5− 1, 8 kWh/m3 8− 10 kWh/m3 3, 5− 4, 5 kg/kg Neli.
Wa¨sche H2SO4 (78%)
3, 7− 3, 9 kg/kg Neli.
Wa¨rmemenge bestimmt.
Bei der separaten Schlammwasserbehandlung wird eine direkte Ru¨ckgewinnung von
Stickstoff mit den heute ga¨ngigen Verfahren der Praxis somit nur in den Luft- und
den wenigen Dampfstrippanlagen erreicht. Dies ist teilweise mit einem u¨berdimen-
sional hohen Energie- und Betriebsmitteleinsatz verbunden (vgl. Tab. 2.2).
2.2 Natu¨rliche Zeolithe als Sorptionsmaterialien
2.2.1 Allgemeines
Im Jahre 1756 pra¨sentierte der schwedische Baron A. F. Cronstedt ein Mineral, das
zu sieden schien, wenn man es nur stark genug erhitzte. Er gab der kristallinen Sub-
stanz den aus dem Griechischen abgeleiteten Namen
”
Zeolith“ (
”
siedender Stein“).
Cronstedt wusste damals nicht, dass er ein Exemplar aus der Gruppe der Alumo-
silikate gefunden hatte. Viel spa¨ter wiesen Colella und Gualtieri (2007) nach,
dass es sich bei diesem
”
ersten“ Zeolith um ein Stellerit/Stilbit-Gemisch handelte.
Seit Cronstedts Zeolith wurden rund 40 weitere Arten natu¨rlicher Zeolithe entdeckt.
Die Vorkommen, die sich bei Reaktionen von zirkulierenden Wa¨ssern mit Silika-
ten und silikatischen Gla¨sern bilden, finden sich in unterschiedlichen geologischen
Formationen. Die Genese kann durch hydrothermale und sedimenta¨re bis niedrig-
methamorphe Bedingungen gepra¨gt sein. Ausgangsmaterialien ko¨nnen u.a. vulka-
nische Gla¨ser, Feldspa¨te, Tonmineralrelikte und Quarz sein (Czurda und Weiss,
1998; Ho¨ller et al., 1974; Spitznagel, 1994).
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Abb. 2.3: Sekunda¨re Baueinheiten (SBU) der verschiedenen Zeolithstrukturen
(nach Tsitsishvili et al., 1992)
2.2.2 Zusammensetzung und Struktur natu¨rlicher Zeolithe
Breck (1974) definiert Zeolithe als kristalline, hydratisierte Alumosilikate, natu¨rlich
vorkommend oder synthetisiert, die Alkali- bzw. Erdalkalikationen enthalten. Mit der
folgenden empirischen Oxidformel beschreibt er ihre chemische Zusammensetzung:
M2/nO · Al2O3 ·xSiO2 · yH2O, (2.2)
wobei M Kationen mit der Wertigkeit n sind. Gema¨ß der empirischen Loewen-
stein´schen Regel, nach der im Alumosilikatgitter keine AlOAl-Verknu¨pfung auf-
treten kann, ist die Molzahl x ≥ 2. y gibt die Molanzahl der gebundenen Wassermo-
leku¨le wieder (Loewenstein und Loewenstein, 1954; Puppe, 1986).
Mineralogisch geho¨ren Zeolithe wie Quarz, Feldspa¨te und Feldspatvertreter zur Grup-
pe der Geru¨stsilikate (Tektosilikate). Grundbauelement der dreidimensionalen Netz-
werkstruktur sind TO4-Tetraeder (T = Si, Al), die u¨ber ihre Ecken mit Nachbartetra-
edern verknu¨pft sind. Die Art der Verknu¨pfung bedingt die Struktur der sekunda¨ren
Baueinheit (Secondary Building Unit, SBU). Fu¨r natu¨rliche Zeolithe unterscheiden
Tsitsishvili et al. (1992) neun Strukturarten von sekunda¨ren Baueinheiten (vgl.
Abb. 2.3). Die Zentralatome der Tetraeder sitzen auf den Ecken der Vielecke bzw.
Vielflache, die Sauerstoffatome, u¨ber die die Tetraeder miteinander verknu¨pft sind,
auf den Mitten der Linien.
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Die Kombination der sekunda¨ren Baueinheiten formt die na¨chstgro¨ßere, tertia¨re
Baueinheit: hohle Polyeder bzw. Ka¨fige mit regelma¨ßiger Struktur, die der gegebe-
nen Kristallinita¨t entsprechen. Die unterschiedliche Verknu¨pfung der Polyeder fu¨hrt
zur Bildung der fu¨r Zeolith charakteristischen Kanalstrukturen. Die Abmessung und
ra¨umliche Anordnung der Kana¨le beeinflusst die Diffusion von Ionen oder Moleku¨len
in das Porensystem hinein bzw. aus dem Porensystem heraus (Molekularsiebeffekt).
Das intrakristalline Porensystem kann ein-, zwei- oder dreidimensional ausgebildet
sein. Die Charakterisierung der Poreno¨ffnung erfolgt anhand der Anzahl der Sauer-
stoffatome, die u¨ber Verknu¨pfung von T-Atomen den entsprechenden Poreneingang
bilden. Die daraus resultierenden Poreno¨ffnungsweiten der klassischen, natu¨rlichen
Zeolithe liegen im Mikroporenbereich von 0, 23−0, 74 nm (Tsitsishvili et al., 1992).
Kationen, die durch die Eintrittso¨ffnung am Anfang des Kanals passen, ko¨nnen in
das Kristallgitter gelangen. Anzahl, Position und Gro¨ße der austauschbaren Katio-
nen ko¨nnen den freien Porendurchmesser beeinflussen (Barrer, 1984).
Das Kriterium der Geru¨stdichte (Framework density, FD) gibt die Anzahl an T-
Atomen in einem Wu¨rfel der Kantenla¨nge 10 A˚ wieder. Die Geru¨stdichte korreliert
direkt mit dem Porenvolumen, spiegelt jedoch nicht die Gro¨ße der Poreno¨ffnungen
wieder (Baerlocher et al., 2007). Fu¨r Zeolith liegt sie bei < 20, 6 T/1.000 A˚3. Zum
Vergleich: das porena¨rmere Quarz besitzt eine Geru¨stdichte von rund 26, 0 T/1.000 A˚3.
2.2.3 Sorptionseigenschaften natu¨rlicher Zeolithe
Treten bei der Auskristallisation von Geru¨stsilikaten Mangel- oder U¨berschusser-
scheinungen auf, kommt es im Tetraeder zu einem isomorphen Ersatz der Zen-
tralatome. Im Zeolith wird ein Teil der vierwertigen Si-Atome durch dreiwertige
Al-Atome substituiert. Die dadurch freibleibenden Valenzen bewirken eine Einlage-
rung von Kationen (meist Alkali- und Erdalkalikationen), auf denen die Fa¨higkeit
des Ionenaustausches beruht (Scheffer und Schachtschnabel, 1998). Da jedes
substituierte Si-Atom einen Austauschplatz erzeugt, ist die Kationenaustauschka-
pazita¨t (KAK) von Zeolith eine Funktion des Si/Al-Verha¨ltnisses. Je gro¨ßer das
Si/Al-Verha¨ltnis, desto weiter auseinander liegen die negativen Gitterladungsstellen
und umso ausgepra¨gter werden einwertige Kationen spezifisch gebunden. Im Falle
eines Si/Al-Verha¨ltnisses von 1 wird ein zweiwertiges Kation an zwei benachbarte
Austauschpla¨tze sta¨rker gebunden als zwei einwertige (Kallo´, 1992).
Anhand der idealisierten Formel der Elementarzelle kann die theoretische Kationen-
austauschkapazita¨t eines Minerals berechnet werden. Mit der Annahme, dass alle
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Austauschpla¨tze von einer Kationenart besetzt sind, ermittelt man
”
den Massen-
anteil dieses Kations an der Gesamtmasse der Elementarzelle“ in meq/g bzw. mq/g
(Spitznagel, 1994). Die tatsa¨chliche Kationenaustauschkapazita¨t liegt im Regel-
fall unter diesem theoretischen Wert und wird abha¨ngig von den jeweils vorliegen-
den Randbedingungen experimentell bestimmt. Da die Untersuchungen in wa¨ssriger
Lo¨sung durchgefu¨hrt werden, interessiert insbesondere die Kapazita¨t im wasserhal-
tigen Zustand.
Die Selektivita¨t natu¨rlicher Zeolithe fu¨r Kationen ist ha¨ufig untersucht worden (Pa-
balan und Bertetti, 2001). In sogenannten Selektivita¨tsreihen wird die Pra¨ferenz
der Kationenaufnahme wiedergegeben. Zur theoretischen Beschreibung der Ionense-
lektivita¨t existieren diverse Modellansa¨tze. Die von Eisenman (1962) fu¨r einwertige
Kationen an Glas-Elektroden entwickelte, und von Sherry (1969) fu¨r bivalente Ka-
tionen erweiterte, Theorie der
”
anionic field strength of the exchange site“ hat sich
auch fu¨r das Selektivita¨tsverhalten vieler Zeolithe als nu¨tzlich erwiesen (Baacke
und Kiss, 1991). Dabei wird fu¨r den Ionenaustausch die Gro¨ße der freien Reakti-
onsenthalpie ∆G0 in zwei Teile unterteilt:
∆G0 = (GAzeo. −GBzeo.)− (GAgel. −GBgel.) (2.3)
Die erste Klammer beschreibt die Differenz der elektrostatischen Wechselwirkun-
gen der positiv geladenen Gegenionen A bzw. B mit dem negativ geladenen Aus-
tauschplatz, wa¨hrend die zweite Klammer die Differenz der Hydratationsenergien
der gelo¨sten Ionen A bzw. B betrachtet. Fu¨r aluminiumreiche Zeolithe mit star-
ken elektrostatischen Feldern ist der Ausdruck der ersten Klammer fu¨r das Selek-
tivita¨tsverhalten verantwortlich. In diesem Fall werden kleine Ionen mit hoher La-
dungsdichte bevorzugt. Fu¨r aluminiuma¨rmere Zeolithe hingegen wird der Einfluss
der elektrostatischen Anziehung gegenu¨ber der Hydratationsenergie geringer; der
Ausdruck der zweiten Klammer bestimmt das Selektivita¨tsverhalten. In diesem Fall
werden große Ionen mit niedriger Hydratationsenergie bevorzugt. Die Selektivita¨t
der Zeolithe korreliert daher oft mit dem Hydratationsradius der Kationen, d. h.
sie nimmt mit steigendem Durchmesser der hydratisierten Kationen ab (Sherman,
1984).
Das Selektivita¨tsverhalten von Zeolithmineralen fu¨r Kationen wird weiterhin be-
stimmt durch (Baacke und Kiss, 1991; Barrer, 1984; Colella, 1996):
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 pH-Wert der Lo¨sung,
 Temperatur der Lo¨sung,
 Ionenkonzentration der Lo¨sung,
 Reaktionszeit,
 Gro¨ße, Ladung und Konzentration
der Fremdkationen.
Fu¨r eine Auswahl ha¨ufig vorkommender Zeolithminerale fasst Tabelle 2.3 die che-
mische Zusammensetzung der Elementarzelle, die theoretische Kationenaustausch-
kapazita¨t und die gemessenen Si/Al-Verha¨ltnisse zusammen.
Tab. 2.3: Chemische Zusammensetzung, theoretische Kationenaustauschkapazita¨t
und Si/Al-Verha¨ltnisse ausgewa¨hlter Zeolithminerale
Zeolith Idealisierte Formel KAKa Si/Al-
der Elementarzelle [meq/g] Verha¨ltnisb
Chabasit Ca6[Al12Si24O72] · 40 H2O
c 3,89 1,5 - 4,0
Ferrierit Na2Mg2[Al6Si30O72] · 18 H2O
c 2,32 4,3 - 6,2
Heulandit Ca4 [Al8Si28O72] · 24 H2O
c 2,93 2,7 - 3,8
Klinoptilolith (Na,K)6[Al6Si30O72] · 20 H2O
d 2,29 4,0 - 5,2
Mordenit Na8[Al8Si40O96] · 24 H2O
c 2,32 4,4 - 5,5
Phillipsit K2(Ca,Na2)2[Al6Si10O32] · 12 H2O
c 4,69 1,3 - 3,4
aberechnet anhand der idealisierten Formel der Elementarzelle
bnach Tsitsishvili et al. (1992)
cnach Baerlocher et al. (2007)
dnach Gottardi und Galli (1985)
2.2.4 Natu¨rliche Zeolithe in der Abwassertechnik
Die Forschung zum Einsatz von natu¨rlichen Zeolithen zur Ammoniumentfernung
ist nicht neu. Schon Ende der 1960er und Anfang der 1970er Jahre wurden in den
USA erste intensive Untersuchungen zur selektiven Beladung und Regeneration mit
Zeolithen durchgefu¨hrt (Ames, 1967; Mercer et al., 1970; Koon und Kaufman,
1971).
Damals schon wiesen Koon und Kaufman (1975) auf die sehr hohen Kosten fu¨r
die chemische Regeneration hin. Auf ihrer Versuchsanlage verursachte diese allein
67 − 71 % der Betriebskosten. Durch Aufbereitung des Regeneriermittels und an-
schließender Wiederverwendung konnten die Regenerationskosten auf 50 % der Ge-
samtbetriebskosten gesenkt werden.
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Trotz dieser Einschra¨nkung wiesen die amerikanischen Forscher gebu¨hrend auf das
große Potenzial der natu¨rlichen Zeolithe zur Stickstoffelimination aus Abwa¨ssern hin.
Dies ist der Grund dafu¨r, dass sich bis heute unza¨hlige Forschungsbeitra¨ge mit dieser
Thematik befassen (Jorgensen et al., 1976; Semmens et al., 1981; Hlavay et al.,
1982; Witte und Keding, 1992; Booker et al., 1996; Beler Baykal, 1998; Jor-
gensen und Weatherley, 2003; Wen et al., 2006; Lei et al., 2008; u.v.a.). Nur
wenige davon verfolgen jedoch mit der Anwendung von Zeolith das simultane Ziel
einer Ru¨ckgewinnung der Stickstoffverbindungen (Hedstro¨m, 2001).
Liberti et al. (1982) berichten von der Mo¨glichkeit, Ammonium durch Strippen der
Regenerierflu¨ssigkeit zu entnehmen und in Form von Ammoniumsulfatlo¨sung aufzu-
konzentrieren. Die Forschergruppe um Liberti et al. (1986) entwickelte dann Mitte
der 1980er Jahre das sogenannte RIM-NUT-Verfahren zur kombinierten Entfer-
nung von Ammonium und Phosphat aus Abwa¨ssern. Dabei wird in einer ersten Stufe
Ammonium an Klinoptilolith-Zeolith gegen Natrium ausgetauscht. In einer zweiten
Stufe wird Phosphat mit einem stark basischen Anionenaustauscher im Austausch
gegen Chlorid eliminiert. Beide Ionenaustauscher werden mit NaCl-Lo¨sung regene-
riert. Durch Zugabe von MgCl2 und NaOH werden die Na¨hrstoffe als Magnesium-
Ammonium-Phosphat (Struvit) gefa¨llt und den Regeneratabwa¨ssern entzogen.
Lahav und Green (1998) untersuchten ein Hybridverfahren aus Ionenaustausch
und biologischer Regeneration. Dabei dienen Klinoptilolith-Zeolithpartikel als Be-
wuchstra¨ger fu¨r Nitrifikanten. Nach chemischer Regeneration wird das ru¨ckgetau-
schte Ammonium umgehend im Biofilm nitrifiziert. Fu¨r die nitratreiche Ru¨ckspu¨l-
lo¨sung schlagen Lahav und Green eine Wiederverwendung in der Landwirtschaft
vor.
Erst mit dem Aufkommen der Forschung zur separaten Urinbehandlung verschob
sich der Fokus der Untersuchungen zum Einsatz von Zeolith vermehrt in Richtung
simultaner Stickstoffru¨ckgewinnung. Die Arbeiten von Lind et al. (2000), Ba´n und
Dave (2004), Beler Baykal et al. (2004) und Ganrot et al. (2007) befassen
sich neben der Stickstoffentfernung aus Urin mittels Zeolith vor allem mit der an-
schließenden Wiederverwendung des Na¨hrstoffes. Speziell fu¨r Urin wird dafu¨r eine
Kombination aus Ionenaustausch und Struvitfa¨llung vorgeschlagen, da mit Struvit
auch bis zu 98 % des Phosphors aus dem Urin zuru¨ckgewonnen werden kann (Ron-
teltap et al., 2007).
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Die Mehrzahl der genannten Beitra¨ge verwendet natu¨rliche Klinoptilolith-Zeolithe
der Heulandit-Gruppe zur selektiven Sorption von Ammonium aus Abwa¨ssern. Bis-
lang wird Klinoptilolith in vielen dieser Fa¨lle als das wohl geeignetste natu¨rliche Io-
nenaustauschmaterial beschrieben. In der Literatur wird anderen Zeolithmineralen
jedoch ein mindestens gleich großes Potenzial zur selektiven Ammoniumentfernung
bescheinigt. Weatherley und Miladinovic (2004) ko¨nnen bei Gleichgewichts-
konzentrationen ceq > 80mg/l NH4 − N fu¨r Mordenit ho¨here Gleichgewichtsbeladun-
gen feststellen als fu¨r Klinoptilolith. Auch in Anwesenheit konkurrierender Kationen
machen Weatherley und Miladinovic diese Beobachtung. Fu¨r Phillipsit-Zeolith
ermitteln Klieve und Semmens (1980) in synthetischem Abwasser eine doppelt so
hohe Austauschkapazita¨t wie fu¨r Klinoptilolith (Phillipsit: 1, 001meq/g; Klinoptilo-
lith: 0, 5meq/g). Einen detaillierten Vergleich der Sorptionseigenschaften fu¨hren Ami-
carelli et al. (1988) fu¨r Klinoptilolith, Phillipsit und Chabasit durch. Sie empfehlen
Phillipsit und Chabasit als ada¨quate Alternative zu Klinoptilolith bei der selektiven
Sorption von Ammonium aus Abwasser. Dass fu¨r Phillipsit und Chabasit im Ver-
gleich zu Klinoptilolith beim ionenselektiven Austausch von Ammonium eine gleiche
oder ho¨here Kationenaustauschkapazita¨t erreicht wird, la¨sst sich mit ihrem kleineren
Si/Al-Verha¨ltnis begru¨nden (vgl. Tab. 2.3). Diese damals neuen Erkenntnisse konn-
ten durch eigene Untersuchungen mit Zeolith der Kombination Phillipsit/Chabasit
besta¨tigt werden (Morck et al., 2009).
Das Gros der Vero¨ffentlichungen befasst sich mit der Anwendung von Zeolith zur
weitergehenden Abwasserreinung. Dafu¨r werden Abla¨ufe sekunda¨rer Abwasserrei-
nigungsstufen (Inan und Beler Baykal, 2005; Miladinovic und Weather-
ley, 2008; u.a.) und Mischwasserbeaufschlagungen bei Regenereignissen ((Beler
Baykal, 1998)) betrachtet und die Verbesserung der Gesamteliminationsleistung
bezu¨glich Stickstoff untersucht. Wenige Arbeiten finden sich im Bereich der Sicker-
wasserbehandlung und der weitergehenden Gu¨llebehandlung (Farkas et al., 2005;
Nguyen und Tanner, 1998). Der Einsatz von natu¨rlichen Zeolithen zur Ammo-
niumentfernung aus Schlammwa¨ssern ist dagegen weitestgehend unerforscht. Die
einzigen Arbeiten auf diesem Gebiet verwenden ein chemisch modifiziertes Ionen-
austauschermaterial (MesoLite) zur ionenselektiven Abtrennung von Ammonium
aus Schlammwasser (Mackinnon et al., 2003; Thornton et al., 2007).
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2.3 Beschreibung von Sorptionspha¨nomenen
2.3.1 Sorptionsgleichgewicht
Bringt man eine Sorptivlo¨sung in Kontakt mit einer definierten Menge an Ionen-
austauscher, so stellt sich nach genu¨gend langer Zeit ein stabiler Zustand zwischen
der Konzentration an Sorptiv in der Lo¨sung und der Beladung des Sorbens ein. Die-
ser Zustand wird allgemein als Gleichgewicht bezeichnet. Fu¨r einen aus der Lo¨sung
sorbierbaren Stoff wird der Verlauf der Gleichgewichtsbeladung als Funktion der
Gleichgewichtskonzentration durch Isothermen beschrieben. Jede Isotherme gilt fu¨r
eine konstante Temperatur (Sontheimer et al., 1985).
Um eine Isotherme fu¨r ein bestimmtes Einzelstoffsystem aufzunehmen, wird ein Vo-
lumen VL mit einer Sorptivausgangskonzentration c0 mit einer Sorbensmasse m in
Kontakt gebracht. Bei Erreichen des Gleichgewichtes ist die Lo¨sungskonzentration
auf ceq abgesunken. Unter der Voraussetzung, dass die aus der Lo¨sung entfernte Men-
ge stets der am Sorbens angereicherten Menge entspricht, lautet die Massenbilanz
fu¨r dieses bina¨re System:
m · q0 + VL · c0 = m · qeq + VL · ceq (2.4)
Mit einem anfa¨nglich unbeladenen Sorbens (q0 = 0) ergibt sich die Gleichgewichts-
beladung qeq zu:
qeq =
VL
m
· (c0 − ceq) (2.5)
Gleichung 2.5 beschreibt den Endpunkt einer sogenannten Arbeitsgeraden. Diese
kennzeichnet den Verlauf der Konzentration in der Lo¨sung und der Beladung des
Sorbens wa¨hrend des Sorptionsvorganges. Sie fu¨hrt mit der Steigung VL/m vom Aus-
gangspunkt der Sorption (c0; q0 = 0) zu einem Gleichgewichtspunkt (ceq; qeq) der
Isotherme (vgl. Abb. 2.4).
Durch Variation der Ausgangskonzentration c0 (c0 6= const.; VL/m = const.) oder der
Sorbensmasse m bei konstantem Volumen VL (c0 = const.; VL/m 6= const.) erha¨lt
man verschiedene Messpunkte der Isotherme.
In gleicher Weise wird nach einem Regenerationsprozess fu¨r einen vorab ins Gleich-
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gewicht gebrachten Austauscher die Restbeladung qi ermittelt:
qi = qeq − VL
m
· (ci − c0) (2.6)
Auch Gleichung 2.6 beschreibt den Endpunkt einer Arbeitsgeraden. Diese kennzeich-
net den Verlauf der Konzentration in der Lo¨sung und der Restbeladung des Sorbens
wa¨hrend des Desorptionsvorganges. Sie fu¨hrt vom Ausgangspunkt der Desorption
(z. B. ci = 0; qi = qeq) bis zum Schnittpunkt mit der Isotherme der Regeneration
(Ho¨ll, 1981).
Zur mathematischen Modellierung der experimentell gewonnenen Gleichgewichtsda-
ten existiert eine Vielzahl verschiedener empirischer und semi-empirischer Verfah-
ren. In dieser Arbeit wurde der klassische Ansatz von Langmuir (1918) verwendet.
Dieser wurde urspru¨nglich fu¨r die Adsorption von Gasen an festen Oberfla¨chen ent-
wickelt (Langmuir, 1918). Langmuir geht dabei von einer Sorption bis zu einer
monomolekularen Bedeckung und einem dynamischen Sorptionsgleichgewicht mit
identischen Sorptions- und Desorptionsgeschwindigkeiten aus.
Nach Langmuir (1918) ergibt sich fu¨r den Zusammenhang zwischen der Gleichge-
wichtsbeladung eines sorbierbaren Stoffes qeq und dessen Gleichgewichtskonzentra-
tion ceq folgende Gleichung:
qeq = qmax
KL · ceq
1 +KL · ceq
(2.7)
Auf Grundlage von Messergebnissen ko¨nnen die beiden Konstanten der Lang-
muir-Isotherme qmax und KL ermittelt werden. Dabei bedient man sich einer li-
nearen oder einer nichtlinearen Regressionsrechnung. Einen linearen Zusammenhang
fu¨r Gleichung 2.7 erha¨lt man, indem entweder 1/qeq u¨ber 1/ceq, ceq/qeq u¨ber ceq, qeq
u¨ber qeq/ceq oder qeq/ceq u¨ber qeq aufgetragen wird (Kinniburgh, 1986). Aus dem
y-Achsenabschnitt und der Steigung der Geraden ko¨nnen dann die Gleichgewichts-
konstanten qmax und KL bestimmt werden. Wesentlicher Nachteil der Umformung
in eine Gerade ist die unterschiedliche Wichtung der Messwerte und deren Streu-
ung fu¨r verschiedene Konzentrationsbereiche. Daher bietet sich die nichtlineare Re-
gressionsrechnung vor allem dort an, wo Sorptionsgleichgewichte u¨ber einen weiten
Konzentrationsbereich gemessen werden (Sontheimer et al., 1985).
Fu¨r die Langmuir-Isotherme nach Gleichung 2.7 lassen sich zwei Grenzfa¨lle un-
22 2 Grundlagen und Stand des Wissens
terscheiden. Fu¨r den Bereich kleiner Restkonzentrationen wird (KL · ceq) sehr viel
kleiner als 1. Die Beziehung nach Langmuir geht in eine lineare Isotherme (Henry-
Bereich) mit einer Geradensteigung von (qmax ·KL) u¨ber:
lim
ceq→0
qeq = qmax ·KL · ceq (2.8)
Mit zunehmender Konzentration wird (KL · ceq) groß gegenu¨ber 1. Dies fu¨hrt zu einer
horizontalen Isotherme und einer Beladung qeq, die unabha¨ngig von der Gleichge-
wichtskonzentration ceq ist:
lim
ceq→∞
qeq = qmax (2.9)
Der angestrebte Maximalwert qmax entspricht der monomolekularen Bedeckung der
Sorbensoberfla¨che. Zur Ha¨lfte der Maximalbeladung qmax/2 geho¨rt im Gleichgewicht
diejenige Konzentration, die dem reziproken Wert der zweiten Gleichgewichtskon-
stanten (1/KL) entspricht. Die Konstante KL kann daher auch als Maß fu¨r die Affi-
nita¨t von Sorptiv und Sorbens angesehen werden. In Abbildung 2.4 ist eine Lang-
muir-Isotherme mit ihren Grenzfa¨llen dargestellt.
Abb. 2.4: Isothermendarstellung nach dem Modell von Langmuir mit Arbeitsge-
rade und Grenzfallbereichen
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Fu¨r ein Einstoffsystem, das sich nach der Theorie von Langmuir beschreiben la¨sst,
ist im Gleichgewichtszustand Gleichung 2.5 als auch Gleichung 2.7 erfu¨llt. Durch
Gleichsetzen ergibt sich fu¨r ein zu Beginn unbeladenes Sorbens (q0 = 0) folgende
quadratische Gleichung (Meyer et al., 2007):
c2eq +
(
m
VL
· qmax +
1
KL
− c0
)
· ceq − 1
KL
· c0 = 0 (2.10)
Die Lo¨sung lautet:
ceq = −a
2
+
√
a2
4
− b (2.11a)
mit: a =
m
VL
· qmax +
1
KL
− c0 b = − 1
KL
· c0 (2.11b)
Fu¨r jede gegebene Trennaufgabe la¨sst sich nun mit Gleichung 2.11 die Gleich-
gewichtskonzentration ceq nach dem Langmuir-Modell vorhersagen und die zu-
geho¨rige Gleichgewichtsbeladung qeq mit Gleichung 2.7 berechnen.
Zur weiteren Beurteilung der ermittelten Isotherme bietet sich eine Auftragung der
bina¨ren Gleichgewichte in normierter Form an. Dafu¨r werden dimensionlose Kon-
zentrationen und Beladungen eingefu¨hrt. In der vorliegenden Arbeit wird auf die
Verwendung von A¨quivalentanteilen verzichtet und die aus der Adsorption ungela-
dener Moleku¨le bekannten Definitionen verwendet (analog zu Riegel, 2009):
Xeq,i =
ceq,i
c0,i
Yeq,i =
qeq,i
q0,i
(2.12)
Hierbei ist q0,i die zur Sorptivausgangskonzentration c0,i im Gleichgewicht stehen-
de Beladung. Mit der Auftragung der dimensionslosen Gro¨ßen aus Gleichung 2.12
resultieren quadratische Gleichgewichtsdarstellungen. Bei einem konvexen Isother-
menverlauf wird die entsprechende Komponente vom Austauscher bevorzugt aufge-
nommen, man spricht von einer gu¨nstigen Gleichgewichtslage. Ein konkaver Verlauf
bedeutet hingegen, dass die Komponente nicht bevorzugt wird. Fu¨r die dimensionslo-
se Darstellung der zugeho¨rigen Langmuir-Isotherme werden die mit Gleichung 2.11
berechneten Gleichgewichtskonzentrationen ceq,i verwendet.
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2.3.2 Sorptionskinetik
Als Kinetik der Sorption wird der zeitliche Ablauf des Sorptionsvorgangs bezeichnet.
Der Transport des Sorptivs aus dem gelo¨sten in den sorbierten Zustand findet in
verschiedenen Transportschritten statt:
1. Diffusion aus der Flu¨ssigphase an die Sorbensoberfla¨che (Filmdiffusion),
2. Diffusion des auszutauschenden Stoffes im Inneren der Festphase (Korndiffu-
sion),
3. Austausch am Austauschplatz und Freisetzung des Gegenions,
4. Diffusion des ausgetauschten Stoffes aus dem Inneren der Festphase an die
Sorbensoberfla¨che,
5. Diffusion des ausgetauschten Stoffes von der Sorbensoberfla¨che in die Flu¨ssig-
phase.
Charakteristisch fu¨r den Ionenaustausch ist der elektroneutrale Verlauf zu jeder Zeit
und an jeder Stelle im Film und im Korn. Die Diffusion eines A¨quivalentes A in
den Austauscher ist daher gekoppelt mit dem Transport eines A¨quivalentes B aus
dem Austauscher. Das Prinzip der Elektroneutralita¨t bedingt, dass die Schritte 1
und 5 sowie 2 und 4 bezu¨glich des Transportes a¨quivalenter Ladungsmengen gleich
schnell verlaufen. Daru¨ber hinaus kann beim Ionenaustausch ein kinetischer Ein-
fluss von Transportschritt 3 ausgeschlossen werden. Somit verbleiben die Filmdiffu-
sion und die Korndiffusion als potentiell geschwindigkeitsbestimmende Schritte fu¨r
den Austauschprozess (Boyd et al., 1947). Ist einer dieser Schritte deutlich langsa-
mer als der andere, dominiert er die Kinetik des Ionenaustausches und damit den
Gesamtumsatz. A¨hnlich dem diffusionsbedingten Koagulationsprozess teilt sich die
Ionenaustauschreaktion somit in zwei Schritte, die geschwindigkeitsbestimmend sein
ko¨nnen (Hahn, 1987).
Im Falle eines filmdiffusionskontrollierten Austausches treten nur im flu¨ssigen Film
u¨ber die Dicke δ Konzentrationsgefa¨lle auf, wa¨hrend das Konzentrations- oder Be-
ladungsprofil der Austauscherphase konstant und damit unabha¨ngig vom Radius
verla¨uft. Dabei steht die Konzentration c∗i (t) im Gleichgewicht mit der Beladung
q∗i (t) am Rand des Sorbenskorns (vgl. Abb. 2.5).
Die Beschreibung des Stofftransportes von der a¨ußeren Oberfla¨che in das Innere des
Sorbenskorn kann mit den von Levenspiel (1972) aufgestellten Reaktionsmodellen
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Abb. 2.5: Konzentrations- und Beladungsprofil nach dem Modell der Filmdiffusion
(nach Sontheimer et al., 1985)
 unreacted core model,
 shrinking core model und
 progressive conversion model
erfolgen. Die ersten beiden Modellvorstellungen werden durch Diffusionsvorga¨nge in
den flu¨ssigkeitsgefu¨llten Poren bestimmt (Porendiffusion). Der Konzentrationsgra-
dient entlang der Pore stellt dabei die Triebkraft des Diffusionsmechanismus dar.
Beim Transport der Sorptivmoleku¨le zur Partikelmitte bildet sich eine scharfe Front
zwischen beladener und unbeladener Zone aus.
Bei der Modellvorstellung
”
progressive conversion“ ist der Einfluss der Porendiffu-
sion vernachla¨ssigbar. Der Transport der Sorptivmoleku¨le erfolgt direkt u¨ber die
Oberfla¨che der Porenwand (Oberfla¨chendiffusion, Homogene Diffusion). Der Be-
ladungsgradient entlang der Porenoberfla¨che ist hier die Triebkraft der Diffusion
(Sontheimer et al., 1985).
Der Stofftransport in Zeolithen ist hauptsa¨chlich durch Diffusionsvorga¨nge in Mi-
kroporen und durch hohe Wechselwirkungsenergien mit den Kanalwa¨nden gepra¨gt.
Die Kinetik des Transportes der Sorptivmoleku¨le zu den Reaktionszentren des Zeo-
lithen wird daher entscheidend durch den Mechanismus der Oberfla¨chendiffusion
beeinflusst (Latza, 1999). Der Verlauf der Beladung im Partikel im Falle eines
oberfla¨chendiffusionskontrollierten Austausches ist in Abbildung 2.6 dargestellt.
Zur mathematischen Beschreibung der Diffusion ungeladener Stoffe kann fu¨r den
spezifischen Stoffstrom n˙ der Komponente i in eine Raumrichtung x das 1. Ficksche
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Abb. 2.6: Konzentrations- und Beladungsprofil nach dem Modell der Oberfla¨chen-
diffusion (nach Sontheimer et al., 1985; vera¨ndert)
Gesetz mit dem Diffusionskoeffizienten Di zu Grunde gelegt werden (Fick, 1855;
Sontheimer et al., 1985):
n˙i = −Didci
dx
(2.13)
Bei der Diffusion gelo¨ster Ionen mu¨ssen allerdings zusa¨tzlich Potentialgradienten
beru¨cksichtigt werden, die durch elektrische Felder verursacht werden. Die elek-
trischen Felder entstehen durch die unterschiedliche Beweglichkeit der Ionenarten.
Aufgrund der Gleichheit der Flu¨sse werden dadurch beweglichere Ionen abgebremst
und weniger bewegliche beschleunigt. Aus den beiden Anteilen der Diffusion und
der elektrischen U¨berfu¨hrung folgt fu¨r den Stoffstrom n˙ der Komponente i in eine
Raumrichtung x die Nernst-Planck-Gleichung (Nernst, 1888; Nernst, 1889;
Planck, 1890; Helfferich, 1959):
n˙i = −Di
(
dci
dx
+ zi
ciF
RT
dϕi
dx
)
(2.14)
Im Falle eines Austausches von Ionen vergleichbarer oder gleicher Beweglichkeit kann
der Anteil der elektrischen U¨berfu¨hrung vernachla¨ssigt und das erste 1. Ficksche Ge-
setz benutzt werden. Helfferich (1959) leitet fu¨r den zeitlichen Ablauf des Austau-
sches von Ionen unterschiedlicher Beweglichkeit folgende prinzipielle Abha¨ngigkeiten
ab:
 Im Falle reiner Korndiffusion la¨uft der Austausch schneller ab, wenn das ur-
spru¨nglich im Austauscher befindliche Ion A eine ho¨here Beweglichkeit besitzt
als das Ion B. Die Austauschgeschwindigkeit ist dabei unabha¨ngig von der
Konzentration der Lo¨sung.
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 Im Falle reiner Filmdiffusion ist die Austauschgeschwindigkeit gro¨ßer, wenn
sich das schnellere Ion A anfa¨nglich in der Lo¨sung befindet. Mit steigender
Konzentration in der Lo¨sung la¨uft der Austausch schneller ab.
Die Filmdiffusion wird als geschwindigkeitsbestimmender Schritt beim Ionenaus-
tausch wahrscheinlicher bei
 geringer Partikelgro¨ße (kurze Diffusionswege im Korn),
 hoher Kapazita¨t des Austauschers (hohes treibendes Konzentrationsgefa¨lle im
Korn),
 geringer Konzentration in der Lo¨sung (niedriges treibendes Konzentrations-
gefa¨lle),
 geringer Turbulenz in der Lo¨sung (große Filmdicke) und
 geringer Vernetzung des Austauschers.
Die Kenntnis der den zeitlichen Verlauf des Austausches bestimmenden Mechanis-
men und deren Abha¨ngigkeit von den Sorptiv- und Sorbenseigenschaften sowie den
hydrodynamischen Bedingungen ist fu¨r eine Auslegung technischer Sorptionsverfah-
ren no¨tig.
2.3.3 Durchbruchsverhalten in Sorptionsfiltern
Beim Ionenaustausch im Festbettfilter nimmt das Austauschermaterial Gegenionen
aus der Lo¨sung auf, bis die Sorptivkonzentration der im Zwischenkornvolumen ent-
haltenen Lo¨sung u¨berall der Zulaufkonzentration c0 entspricht und damit Gleichge-
wicht in der Filterzone herrscht. La¨ngs des Filters kommt es dabei zur Ausbildung
von Konzentrations- und Beladungsprofilen, die in Durchstro¨mungsrichtung durch
den Filter wandern. Konzentrationen und Beladungen sind folglich Funktionen von
Ort und Zeit. Betrachtet man die Konzentrationen zu einer konstanten Zeit ti als
Funktion der Filterkoordinate z resultieren die sogenannten Konzentrationsprofile
ci = ci(z)ti . Die Breite eines Konzentrationsprofils kennzeichnet den Arbeitsbereich
(MTZ: Mass Transfer Zone, Austauschzone) des Festbettfilters zum Zeitpunkt ti,
innerhalb dessen der Sorptionsprozess abla¨uft. Betrachtet man ferner die Konzen-
tration an einer konstanten Position im Filter zi als Funktion der Zeit t, folgt die
Beziehung ci = ci(t)zi . Wa¨hlt man das Filterende als fixen Ort, erha¨lt man als
Konzentrationsverlauf die sogenannte Durchbruchskurve. Wird weiterhin die Kon-
zentration konstant gehalten, ergibt sich fu¨r diese Konzentration ci der zuru¨ckgelegte
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(a) gu¨nstige Gleichgewichtslage (b) ungu¨nstige Gleichgewichtslage
Abb. 2.7: Ausbildung unterschiedlicher Konzentrationsprofile la¨ngs des Filterbetts
Weg als Funktion der Zeit z = z(t)ci . Ihre Ableitung (dz/dt)ci wird als sogenannte
Konzentrationsgeschwindigkeit vci bezeichnet. Diese gibt an, mit welcher Geschwin-
digkeit sich eine bestimmte Konzentration durch den Filter bewegt.
Liegt ein gu¨nstiges Gleichgewicht vor, sprich hat die dimensionslose Darstellung der
Iostherme eine konvexe Form (vgl. Kapitel 2.3.1), bewegen sich hohe Konzentratio-
nen schneller durch den Filter als niedrige Konzentrationen. Bei der Ausbreitung
der Konzentrationen im Filter bildet sich ein selbstscha¨rfendes Konzentrationspro-
fil aus, welches sich nach einer gewissen Anlaufphase mit konstantem Muster durch
das Filterbett bewegt (vgl. Abb. 2.7(a)). Weist die Isotherme eine konkave Form auf,
liegt also ein ungu¨nstiges Gleichgewicht vor, haben niedrige Sorptivkonzentrationen
eine ho¨here Konzentrationsgeschwindigkeit als hohe Konzentrationen. Es wird von
einer nichtscha¨rfenden Konzentrationsfront gesprochen (vgl. Abb. 2.7(b)). Das Kon-
zentrationsprofil verbreitert sich
”
proportional zum jeweils vom Schwerpunkt des
Profils zuru¨ckgelegten Weg“ (Sontheimer et al., 1985).
Neben der Gleichgewichtslage hat auch die Sorptionskinetik einen wesentlichen Ein-
fluss auf die Form der Durchbruchskurve. Im Grenzfall einer unendlich schnellen
Kinetik - bei gleichzeitigem Vorhandensein einer gu¨nstigen Gleichgewichtslage und
einer idealen Kolbenstro¨mung im Filter - steigt die Ablaufkonzentration sprunghaft
auf ihren Ausgangswert an. Der Durchbruch verla¨uft somit in Form eines Recht-
eckprofils. Man spricht von einer idealen oder sto¨chiometrischen Durchbruchskurve.
Mit steigendem Widerstand gegen den Stofftransport verbreitert sich der Arbeitsbe-
reich des Konzentrationsprofils. Man erha¨lt eine sogenannte reale Durchbruchskurve.
Ist dabei die Filmdiffusion geschwindigkeitsbestimmend, kommt es zu einem relativ
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Abb. 2.8: Einfluss der Kinetik auf die Form der Durchbruchskurve
fru¨hen und zu Beginn flachen Durchbruch. Im weiteren Verlauf beschleunigt sich
dieser und die Ablaufkonzentration na¨hert sich schnell der Ausgangskonzentration
an. Eine langsame Korndiffusion hingegen verursacht einen spa¨teren Durchbruchs-
beginn, bei dem die Ablaufkonzentration zuna¨chst steil ansteigt und gegen Ende
abflacht, da zu den noch freien Sorptionspla¨tzen im Inneren des Austauschers im-
mer la¨ngere Diffusionswege zuru¨ckzulegen sind. Abbildung 2.8 stellt schematisch den
Einfluss der Kinetik auf die Form der Durchbruchskurve dar.
Ein komplexeres Durchbruchsverhalten ist mit zwei oder mehr Komponenten im Fil-
terzulauf zu beobachten. Abbildung 2.9 zeigt die typischen Durchbruchskurven eines
Austausches mit zwei Ionenarten im Filterzulauf (Ku¨mmel und Worch, 1990).
Die weniger bevorzugte Ionenart bewegt sich mit ho¨herer Geschwindigkeit durch
den Filter und beginnt fru¨her durchzubrechen. Die Menge der schwa¨cher sorbierten
Ionenart am Filterausgang setzt sich aus Ionen zusammen, die aus der Rohlo¨sung
stammen und die vom Austauscher gegen die bevorzugte Ionenart getauscht wur-
den. Dadurch kommt es zum charakteristischen Anstieg der Ablaufkonzentration
u¨ber den urspru¨nglichen Wert am Filtereingang. Erreicht die bevorzugte Ionenart
das Filterende, na¨hern sich beide Konzentrationen den Werten im Zulauf an.
Bilanziert man fu¨r die reale Durchbruchskurve die Masse des Sorptivs bis zum
vollsta¨ndigen Durchbruch ergibt sich fu¨r die insgesamt sorbierte Sorptivmenge im
Festbett (Sontheimer et al., 1985):
qmittel,0 =
QF
ρF ·VF
∫ ∞
0
(c0 − ca(tF ))dtF (2.15)
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Abb. 2.9: Durchbruchskurven eines Austausches mit zwei Ionenarten im Filterzu-
lauf
Die Fla¨che, die durch die Gerade ca = c0 und der Durchbruchskurve eingeschlossen
wird, entspricht der mittleren Beladung qmittel im Festbett. Gleichung 2.15 impli-
ziert die Annahme, dass die im Zwischenkornvolumen gespeicherte Sorptivmasse
vernachla¨ssigt werden kann. Die mittlere Beladung qmittel,0 steht im Gleichgewicht
mit der Zulaufkonzentration c0 und charakterisiert die Gesamtkapazita¨t des Filters.
Weitere verfahrenstechnische Parameter zur Kennzeichnung des Filterbetriebs sind
in Tabelle 2.4 aufgefu¨hrt.
Tab. 2.4: Verfahrenstechnische Gro¨ßen zur Beschreibung des Filterbetriebs
Parameter Berechnung Einheit
Filtergeschwindigkeit vF =
QF
AF
m/s
Effektive Aufenthaltszeit τ =
VF · ε
QF
s
Durchsatz BV =
VL
VF
-
2.4 Elektrodialytische Verfahren zur Ionentrennung
2.4.1 Prinzip der Elektrodialyse
Die Elektrodialyse ist ein elektrochemisches Membrantrennverfahren zur selekti-
ven Abtrennung von Ionen aus Lo¨sungen. Im elektrischen Gleichspannungsfeld zwi-
schen Kathode und Anode befindet sich eine alternierende Anordnung von Diluat-
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Abb. 2.10: Prinzip der Elektrodialyse
und Konzentratkammern, welche durch Ionenaustauschermembranen voneinander
getrennt sind. Anionen passieren auf ihrem Weg in Richtung Anode Anionenaustau-
schermembranen (AAM) und Kationen auf ihrem Weg zur Kathode Kationenaus-
tauschermembranen (KAM). Von Membranen mit gleichnamig geladenen Festionen
werden Anionen respektive Kationen zuru¨ckgehalten (vgl. Abb. 2.10). An Kathode
und Anode findet durch die Elektronenu¨bertragung zwischen Ionen und Elektroden
ein Ladungstra¨gerwechsel mittels chemischer Reaktion statt. Zum Abtransport der
Elektrodengase Wasserstoff und Sauerstoff werden die Elektrodenkammern mit einer
gesonderten Elektrolytlo¨sung im Kreislauf gespu¨lt. Hierzu bietet sich eine Na2SO4-
Lo¨sung an, da mit dieser eine unerwu¨nschte Chlorbildung an der Anode vermieden
werden kann (Melin und Rautenbach, 2004). Die Elektrodenreaktionen lauten
in diesem Fall (Shaffer und Mintz, 1980):
Kathode: 2 H2O + 2 e
− 
 H2 + 2OH−
Anode: H2O 
 12 O2 + 2 H+ + 2 e−
2.4.2 Ionenaustauschermembranen
Ionenaustauschermembranen bestehen aus einem Ionenaustauscherharz in Folien-
form. Bei Kationenaustauschermembranen sind am polymeren Tra¨gergewebe negativ
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geladene funktionelle Gruppen verankert. Anionenaustauschermembranen besitzen
positive Festionen im Geru¨stpolymer. Die Ladungen der Festionen werden von frei
beweglichen Gegenionen mit entgegengesetzter Ladungspolarita¨t ausgeglichen. Io-
nen mit gleicher elektrischer Ladung wie die Festionenladung werden als Coionen
bezeichnet. Genau wie im Ionenaustauscher muss auch innerhalb der Ionenaustau-
schermembran Elektroneutralita¨t herrschen. In der Porenflu¨ssigkeit der Membran-
kana¨le entspricht die Summe der A¨quivalentkonzentrationen von Festionen und Coio-
nen also der A¨quivalentkonzentration an Gegenionen. Aus diesem Grund besteht in
der Membran immer
”
ein der Ladung der Festionen entsprechender U¨berschuss der
Gegenionen u¨ber die Coionen“ (Schmidt, 1965).
Bei Kontakt mit einer verdu¨nnten Elektrolytlo¨sung haben die beweglichen Gegen-
ionen entsprechend dem Konzentrationsgradienten das Bestreben in Lo¨sung zu ge-
hen. Die sich hierbei an der Phasengrenze Lo¨sung/Austauschermembran ausbilden-
de elektrische Potenzialdifferenz (Donnan-Potenzial) wirkt der weiteren Diffusion
der Ionen entgegen. Im elektrochemischen Gleichgewicht kommt es zum sogenann-
ten Donnan-Ausschluss, bei dem Coionen am Eindringen in die Membran gehindert
werden. Die Selektivita¨t einer Ionenaustauschermembran beruht demnach auf einem
Coionenausschluss aus der Membranphase. Steigt die Konzentration der angren-
zenden Lo¨sung, nimmt das Donnan-Potenzial und damit auch die Selektivita¨t der
Membran ab. In Abbildung 2.11 ist die Ionenverteilung sowie der Potenzialverlauf
an der Phasengrenze Elektrolytlo¨sung/Kationenaustauschermembran schematisch
dargestellt. Fu¨r eine detaillierte Beschreibung des Stofftransportes in einer Ionen-
austauschermembran und den angrenzenden Grenzschichten sei auf die Literatur
verwiesen (Kuppinger, 1997; Strathmann, 2004).
2.4.3 Grenzstromdichte
Die zum Stofftransport u¨ber eine Membran theoretisch beno¨tigte Stromsta¨rke Itheor.
ergibt sich nach dem Faradayschen Gesetz zu:
Itheor. = zi ·F ·
dni
dt
= i ·A (2.16)
mit der elektrochemischen Wertigkeit zi, der Faraday-Konstanten F (96.486 A · s/mol),
der Stoffmenge dni [mol], der Zeitdauer dt [h oder s], der elektrischen Stromdichte i
[mA/cm2 oder A/m2] und der Fla¨che A [m2 oder cm2].
Zur Maximierung der Ionenabtrennung wird die Elektrodialyse daher mo¨glichst bei
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Abb. 2.11: Schematische Darstellung der Ionenverteilung und des Potenzialver-
laufs zwischen einer Elektrolytlo¨sung und einer Kationenaustauscher-
membran (nach Schlo¨gl, 1964)
hoher Stromdichte i betrieben. Beliebig erho¨hen la¨sst sich die Stromdichte jedoch nur
bis zum Erreichen der sogenannten Grenzstromdichte iGrenz. Aufgrund der relativ
hohen Gegenionenkonzentration in der Membran erfolgt dort der Ionentransport sehr
viel schneller als in der angrenzenden laminaren Grenzschicht. Auf der Diluatseite
kommt es dadurch zu einer Abnahme der Konzentration in der laminaren Grenz-
schicht an der Membran, wa¨hrend konzentratseitig eine Konzentrationsu¨berho¨hung
an der Membranoberfla¨che eintritt. Abbildung 2.12 zeigt schematisch die Konzen-
trationsverla¨ufe an einer Kationenaustauschermembran im elektrischen Feld.
Dieses Pha¨nomen der Konzentrationspolarisation wird bei der Elektrodialyse vor
allem von der Konzentration im Diluat sowie der Grenzschichtdicke δ beeinflusst.
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Abb. 2.12: Schematische Darstellung der Konzentrationspolarisation an der Ober-
fla¨che einer Kationenaustauschermembran bei angelegtem elektrischen
Feld (nach Rapp, 2006; vera¨ndert)
Die Grenzstromdichte wird umso gro¨ßer, je ho¨her die Konzentration der zulaufen-
den Lo¨sung und je kleiner die Dicke der Grenzschicht ist. Um die Grenzschicht-
dicke mo¨glichst gering zu halten, ist die Elektrodialyse mit einer ausreichenden
U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit zu betreiben (Rapp, 2006).
Ein U¨berschreiten der Grenzstromdichte wirkt sich negativ auf den Prozess der
Elektrodialyse aus. Sinkt die Ionenkonzentration cM,ob an der Membranoberfla¨che
auf nahezu null ab, setzt bevorzugt an Anionenaustauschermembranen eine Was-
serdissoziation ein. Der Ladungstransport wird vermehrt durch H+ und OH−-Ionen
u¨bernommen. Dabei kann diluatseitig ein Absinken des pH-Wertes beobachtet wer-
den. Im Konzentrat kommt es zu einer pH-Werterho¨hung und gegebenenfalls zu
Scalingerscheinungen durch Hydroxidbela¨ge.
Fu¨r den jeweiligen Anwendungsfall wird die Grenzstromdichte experimentell aus ge-
messenen Strom-Spannungskurven ermittelt. Bei konstanten Zulaufkonzentrationen
im Konzentrat und Diluat wird die elektrische Spannung U kontinuierlich gesteigert
und die resultierende Stromsta¨rke I gemessen. Die Grenzstromdichte wird erreicht,
wenn die Strom-Spannungskurve von einem linearen in einen gekru¨mmten Verlauf
u¨bergeht (vgl. Abb. 2.13(a)). Ist dieser U¨bergangsbereich nicht eindeutig bestimm-
bar, bietet sich die Methode nach Cowan und Brown (1959) an. Hierbei wird der
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(a) aus einem Strom-Spannungsdiagramm nach
Johann (1992)
(b) nach Cowan und Brown (1959)
Abb. 2.13: Bestimmung der Grenzstromdichte
elektrische Widerstand R = U/I u¨ber der reziproken Stromsta¨rke 1/I aufgetragen und
der Schnittpunkt der Asymptoten ermittelt (vgl. Abb. 2.13(b)).
2.4.4 Elektrodialyseverfahren mit Ionenaustauschern
Bei der Kombination von Elektrodialyse und Ionenaustausch werden einzelne Kam-
mern des modifizierten Moduls mit Ionenaustauschern bestu¨ckt. Vorteile der bei-
den Trennverfahren ko¨nnen dabei genutzt und Nachteile u¨berwunden werden. So
wird eine Selektivita¨t in der elektrodialytischen Abtrennung ermo¨glicht, eine hohe
Aufkonzentrierung kann gewa¨hrleistet und eine abwasserfreie Regeneration erreicht
werden. Hierzu werden die Austauscherkammern mit der zu reinigenden Lo¨sung
durchstro¨mt und der Austauscher beladen. Die Regeneration erfolgt periodisch oder
simultan unter der treibenden Kraft eines elektrischen Feldes. Die Regenerations-
front liegt demnach senkrecht zur Beladungsrichtung.
In den letzten zwanzig Jahren wurden verschiedene Verfahrensvarianten dieser Hy-
bridlo¨sung entwickelt, teilweise bis zur kommerziellen Verbreitung (Minuth, 1992).
Der in dieser Arbeit gewa¨hlte Modulaufbau entspricht der von Johann (1992)
zur diskontinuierlichen elektrodialytischen Regeneration von Ionenaustauscherhar-
zen eingesetzten Bauart. Von dieser abweichend wird in der nachfolgend betrachteten
Anwendung anodenseitig vor der Ionenaustauscherkammer anstelle einer Sa¨ure eine
Natriumsalzlo¨sung dosiert. Die Natriumionen wandern im elektrischen Feld durch
die Ionenaustauscherschu¨ttung und ersetzen die auf dem Austauscher befindlichen
Ionen. Diese werden anschließend in die Katholytkammer u¨berfu¨hrt und dort an-
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Abb. 2.14: Schematische Darstellung des Verfahrensprinzips der elektrodialyti-
schen Regeneration eines mit Ammoniumionen beladenen Ionenaustau-
schers (nach Johann, 1992; vera¨ndert)
gereichert. Die Natriumionen dienen daher als Regenerationsionen, die Konzentrat-
kammer hinter der Austauscherkammer zum Auffangen und Aufkonzentrieren der
aus dem Feed entfernten Ammoniumionen (vgl. Abb. 2.14).
Der Stromtransport wird dabei zum einen in Form der Ionenstro¨me durch die den
Austauscher umgebende Flu¨ssigkeit, zum anderen in Form der Ionenstro¨me durch
die Austauscherschu¨ttung u¨bernommen (Johann und Eigenberger, 1993). Ionen-
austauscher ko¨nnen den elektrischen Strom in Form von Gegenionen u¨bertragen. Im
Zeolithgeru¨st ha¨ngt die Beweglichkeit der Gegenionen vorwiegend von der Kationen-
gro¨ße, der Porengro¨ße und vor allem vom Wassergehalt ab (Vucˇelic´ und Juranic´,
1976; Kjær und Skou, 1990).
3 Material und Methoden
3.1 Charakterisierung des Schlammwassers
Das im Rahmen der Untersuchungen verwendete Schlammwasser fa¨llt auf der
Gemeinschaftskla¨ranlage (GKA) Baden-Baden/Sinzheim als Filtratwasser aus der
Kammerfilterpresse an. Die GKA Baden-Baden/Sinzheim besitzt eine Ausbaugro¨ße
von 200.000 Einwohnerwerten bzw. einen maximalen Trockenwetterzufluss von
38.800m3/d. Der maximale Mischwasserzufluss liegt bei 1.300 l/s. Das Abwasser wird
im konventionellen Belebungsverfahren mit vorgeschalteter Denitrifikation biologisch
gereinigt. Die Schlammbehandlung besteht aus einer Voreindickung, einer anae-
roben Stabilisierung, einer Nacheindickung und einer abschließenden maschinellen
Entwa¨sserung mittels Kammerfilterpresse unter Zugabe von wasserlo¨slichen Poly-
meren zur chemischen Schlammkonditionierung. Eine detaillierte Charakterisierung
des Schlammwassers findet sich in Tabelle 3.1.
Tab. 3.1: Beschaffenheit des Schlammwassers (Kammerfilterpressen-Filtrat der
GKA Baden-Baden/Sinzheim)
Parameter Einheit Bereich
pH 6, 5− 7, 8 a
LF mS/cm 9, 3− 11, 5 a
TS g/l 0, 13− 0, 49 a
oTS g/l 0, 06− 0, 28 a
CSB mg/l 345− 452 a
mg/l 226− 431 b
NH4-N mg/l 441− 939 b
NO3-N mg/l 0, 17− 1, 00 b
PO4-P mg/l 0, 37− 0, 55 b
Na+ mg/l 195− 282 b
K+ mg/l 87, 1− 326 b
Parameter Einheit Bereich
Ca2+ mg/l 195− 347 b
Mg2+ mg/l 49, 5− 275 b
Cl− mg/l 2.876− 3.502 b
SO2−4 mg/l 16, 8− 22, 8 b
Cu µg/l 5, 5− 13, 4 b
Cr µg/l < 10 b
Cd µg/l 0, 10− 0, 20 b
Pb µg/l 2, 2− 6, 0 b
Zn mg/l 0, 05− 0, 16 b
agemessen in der homogenisierten Probe
bgemessen in der filtrierten Probe
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3.2 Charakterisierung des Sorbens
3.2.1 Mineralogische Untersuchungen
Mit Hilfe der Ro¨ntgendiffraktometrie (RDA) konnte ein allgemeiner U¨berblick u¨ber
die Beschaffenheit des Mineralbestandes des Sorbens gewonnen werden. Dabei wird
ein monochromatischer Ro¨ntgenstrahl auf das Probenmaterial gelenkt. Trifft die
Strahlung auf Mineralfla¨chen in einem geeigneten Reflexionswinkel, kommt es zur
Beugung nach dem Braggschen Gesetz
n ·λ = 2d · sin Θ (3.1)
mit einem ganzzahligen Wert n, der Wellenla¨nge der Ro¨ntgenstrahlen λ [A˚], dem
Gitterebenenabstand d [A˚] und dem Beugungswinkel Θ [◦] (Tucker, 1996). Aus
den Beugungswinkeln lassen sich somit die mineralspezifischen Basisabsta¨nde d be-
rechnen.
Die Ro¨ntgenbeugungsanalyse wurde mit einem Siemens D-5000-Diffraktometer
durchgefu¨hrt. Das Anodenmaterial der Zielanode in der Ro¨ntgenro¨hre ist hier Kup-
fer. Durch Beschuss mit hochenergetischen Elektronen aus einer Glu¨hkathode wird
eine CuKα-Strahlung mit einer Wellenla¨nge von 1, 54051 A˚ erzeugt. Mit einem De-
tektor werden die gebeugten Ro¨ntgenstrahlen aufgezeichnet und in einem Ro¨ntgen-
diffraktogramm gegen den Beugungswinkel aufgetragen. Die Peakprofilanalyse er-
folgte unter Verwendung der Software Siemens Diffrac Plus und unter Zuhilfe-
nahme entsprechender Datenbanken (http://rruff.info; http://database.iem.ac.ru).
Zur Untersuchung der Mineralzusammensetzung der Sorbensprobe wurden getrock-
nete und kleiner 50µm gemahlene Pulverpra¨parate in einem Winkelbereich von 3 ◦
- 63 ◦ (2 Θ) gero¨ntgt.
3.2.2 Bodenphysikalische und bodenchemische Untersuchungen
Die Kationenaustauschkapazita¨t (KAK) kennzeichnet die Summe der austausch-
baren Kationen eines Sorptionsmittels. Fu¨r die Bestimmung der KAK wurde die
Ammoniumacetatmethode herangezogen (Rowell und Bo¨rsch-Supan, 1997). Da-
bei wird zuna¨chst 1 g einer bei 105 ◦C vorgetrockneten Probe (< 125µm) in ein
50 ml Polyethylengefa¨ß eingewogen, 30 ml einer 1 M-Ammoniumacetatlo¨sung zuge-
geben, die Probe 30 min geschu¨ttelt, 10 min bei 5.000 U/min zentrifugiert und die
u¨berstehende Lo¨sung aufgefangen. Diese Methode wird insgesamt dreimal durch-
gefu¨hrt. Anschließend wird die Probe viermal mit 30 ml Ethanol (80 %-ig) gewa-
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schen. Der U¨berstand der ersten Waschung wird der aufgefangenen Ammoniuma-
cetatlo¨sung hinzugefu¨gt, der U¨berstand der zweiten und dritten Waschung ver-
worfen und der der vierten Waschung auf Ammoniumfreiheit u¨berpru¨ft. Im letz-
ten Arbeitsschritt wird die Probe dreimal mit 30 ml einer 1 M-Kaliumchloridlo¨sung
versetzt, 30 min geschu¨ttelt, zentrifugiert und die u¨berstehende Lo¨sung aufgefan-
gen. In der aufgefangenen Ammoniumacetatlo¨sung werden die verdra¨ngten aus-
tauschbaren Kationen bestimmt, in der aufgefangenen Kaliumchloridlo¨sung wieder-
um das ru¨ckgetauschte Ammonium, was der KAK entspricht. Die Messwerte werden
in meq/100g angegeben. Die beschriebene Versuchsdurchfu¨hrung wurde bei Upmei-
er (1996) entnommen.
Partikelgro¨ßenanalysen unterhalb 400µm wurden mittels Nassdispergierung im La-
sergranulometer CILAS 920 (Steuerung: GRANULOG, Version 4.36) durchgefu¨hrt.
Durch Beleuchtung mit monochromem Laserlicht wird fu¨r jede Probe ein spezifisches
Beugungsmuster erstellt. Mit Hilfe optischer Modelle (Fraunhofer-Na¨herung oder
MIE-Theorie) wird das Streumuster ausgewertet und die Partikelgro¨ßenverteilung
bestimmt (Allen, 2003). Die Messung erfolgt zwischen 0, 3 − 400µm in 30 Parti-
kelgro¨ßenklassen.
3.2.3 PC-Zeolith
Der in dieser Arbeit verwendete PC-Zeolith stammt aus Osteuropa wurde von der
Firma Zeolith Umwelttechnik GmbH bezogen. Die Hauptbestandteile von PC-
Zeolith sind die Minerale Phillipsit und Chabasit. Weitere Bestandteile sind Quarz,
Feldspat und Illit (vgl. Abb. 3.1). Fu¨r die Untersuchungen wurde PC-Zeolith mit
einem Backenbrecher zerkleinert und in einer Achatmu¨hle gemahlen. Mittels Siebung
durch einen aufeinander gesetzten Siebsatz wurden die vorhandenen Korngruppen
getrennt. Fu¨r die Korngro¨ßen 63µm, 125µm, 250µm, 500µm, 1 mm und 2 mm wur-
den Maschensiebe nach DIN-ISO-3310-1 verwendet.
Die Geru¨ststruktur von Phillipsit besteht aus Schichten von Vierer- und Achter-
Ringen, die u¨ber Vierer-Ringe miteinander verknu¨pft sind. Dabei ergeben sich u¨ber-
schneidende Kana¨le der a- und b-Achse (vgl. Abb. 3.2(c)). Die Kana¨le besitzen zwei
ausgewiesenen Pla¨tze fu¨r austauschbare Extra-Geru¨stkationen. Der erste Kationen-
platz wird von K+, der zweite hauptsa¨chlich von Ca2+ und Na+ besetzt (Gualtie-
ri et al., 2002).
Zwei vertikal miteinander verknu¨pfte Sechser-Ringe bilden die sekunda¨re Bauein-
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Abb. 3.1: Ro¨ntgendiffraktogramm des in dieser Arbeit verwendeten PC-Zeoliths
(Pulverpra¨parat)
heit von Chabasit (vgl. Abb. 3.3(a)). Ihre Verknu¨pfung u¨ber Ketten aus Vierer- und
Achter-Ringen formt das fu¨r Chabasit typische Element der Geru¨ststruktur, den
langgestreckten Chabasit-Ka¨fig, bestehend aus 2 Sechser-, 6 Achter- und 12 + 6
Vierer-Ringen (vgl. Abb. 3.3(c)). Extra-Geru¨stkationen ko¨nnen im Chabasit-Ka¨fig
vier Kationenpla¨tze einnehmen. Dabei sind die dominierenden Kationenarten Ca2+,
Na+ und K+. Die Kationenverteilung bezu¨glich der Belegungspositionen variiert
stark mit der Form des ausgetauschten Chabasits (Gottardi und Galli, 1985).
Die Achtringfenster bilden die gro¨ßten Poreneinga¨nge von Phillipsit und Chabasit.
Beide Zeolithstrukturen geho¨ren demnach zu den sogenannten Achtringzeolithen,
die auch engporige Zeolithe genannt werden. Tabelle 3.2 entha¨lt eine U¨bersicht u¨ber
die entsprechenden Poreno¨ffnungsweiten der beiden Zeolithstrukturen Phillipsit und
Chabasit.
Fu¨r die Elementarzelle von Phillipsit geben Baerlocher et al. (2007) folgende idea-
lisierte Formel an:
[K2(Ca, Na2)2(H2O)12][Al6Si10O32]-PHI
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(a) (b) (c)
Abb. 3.2: Schematische Darstellung des strukturellen Aufbaus von Phillipsit: (a)
Sekunda¨re Baueinheiten nach Baerlocher et al. (2007), (b) Zusam-
mengesetzte Kettenstruktur, (c) Geru¨ststruktur nach Baur et al. (2006)
(a) (b) (c)
Abb. 3.3: Schematische Darstellung des strukturellen Aufbaus von Chabasit: (a)
Sekunda¨re Baueinheit nach Baerlocher et al. (2007), (b) Zusammen-
gesetzte Baueinheit nach Ghobarkar (2003), (c) Geru¨ststruktur nach
Baur et al. (2000)
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Tab. 3.2: U¨bersicht u¨ber die Geru¨stdichten und Porensysteme der in dieser Arbeit
eingesetzten Zeolithstrukturen (nach Baerlocher et al., 2007)
Zeolithstrukur Geru¨stdichte Anzahl der poren- Poreno¨ffnungs-
bildenden Tetraeder weite
Phillipsit (PHI) 15, 8 T/1.000 A˚3 8 3,6 x 3,6 A˚
8 3,0 x 4,3 A˚
8 3,2 x 3,3 A˚
Chabasit (CHA) 14, 6 T/1.000 A˚3 8 3,8 x 3,8 A˚
Das Si/Al-Verha¨ltnis betra¨gt demnach fu¨r Phillipsit etwa 1, 67. Die theoretische Ka-
tionenaustauschkapazita¨t ergibt sich fu¨r Phillipsit mit Ammonium als betreffendes
Kation zu:
84, 46mg/g bzw. 4, 69meq/g (wasserhaltig)
101, 62mg/g bzw. 5, 65meq/g (wasserfrei)
Die idealisierte Elementarzelle von Chabasit ist laut Baerlocher et al. (2007) wie
folgt zusammengesetzt:
[Ca6(H2O)40][Al12Si24O72]-CHA
Das Si/Al-Verha¨ltnis liegt damit fu¨r Chabasit etwa bei 2, 0. Die theoretische NH+4 -
Austauschkapazita¨t bela¨uft sich fu¨r Chabasit auf:
70, 00mg/g bzw. 3, 89meq/g (wasserhaltig)
91, 30mg/g bzw. 5, 07meq/g (wasserfrei)
Mit einer Probe der Korngruppe 63−125µm wurde in Doppelbestimmung die poten-
tielle Kationenaustauschkapazita¨t (KAK) des PC-Zeoliths ermittelt. Die Ergeb-
nisse sind in Tabelle 3.3 aufgefu¨hrt. Die KAK liegt im Mittel bei hohen 150, 1meq/100g.
A¨hnliche Kationenaustauschkapazita¨ten von 131 − 157meq/100g erzielte Hutten-
loch (2002) mit ihren Zeolithen der Heulandit-Gruppe (Klinoptilolith bzw. Na-
Klinoptilolith). Die theoretische Austauschkapazita¨t von Phillipsit und Chabasit
wird nicht erreicht, da nicht alle Belegungspositionen von Ammoniumionen be-
setzt werden ko¨nnen und sterische Effekte einen ho¨heren Belegungsgrad verhin-
dern (Townsend und Loizidou, 1984; Jama und Yu¨cel, 1989). Die Ursache
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Tab. 3.3: Kationenaustauschkapazita¨t und prima¨re Kationen von PC-Zeolith
(alle Angaben in meq/100g)
Methode/Probe Na+ K+ Ca2+ Mg2+ Summe NH+4 /KAK
Ammoniumacetatmethode
PC-Zeolith 13,5 39,0 42,8 1,0 96,3 150,1
der schlechten U¨bereinstimmung zwischen der Summe der ausgetauschten Kationen
und der ru¨ckgetauschten Ammoniummenge in Tabelle 3.3 konnte nicht abschließend
gekla¨rt werden. Die geforderte Ammoniumfreiheit der vierten Waschung mit Etha-
nol wurde eingehalten. Eine vermeintliche U¨berho¨hung der KAK aufgrund unvoll-
sta¨ndiger Substitution der u¨berschu¨ssigen Ammoniumacetatlo¨sung durch Ethanol
kann demnach ausgeschlossen werden.
Eine vom Vertreiber zusammengestellte Auswahl weiterer Materialkennwerte von
PC-Zeolith findet sich in Tabelle 3.4. Die durchschnittliche chemische Zusam-
mensetzung von PC-Zeolith ist im Anhang zusammengestellt (vgl. Anhang A.1).
Tab. 3.4: Weitere Materialkennwerte von PC-Zeolith (Daten aus technischem
Datenblatt, Fa. Zeolith Umwelttechnik GmbH)
PC-Zeolith
Spez. Gewicht ca. 2, 1 g/cm3
Schu¨ttgewicht 0, 7− 1, 05 g/cm3
Wassergehalt ca. 7 %
Therm. Resistenz ca. 350 ◦C
Adsorptionsselektivita¨t K+ > Ag+ > Rb+ > NH+4 > Pb
2+ > Na+
Austauschkapazita¨t NH+4 : max. 195 meq/100g
Total: 233 meq/100g
3.3 Durchfu¨hrung der Batchversuche
Zur Untersuchung des Sorptionsverhaltens von Ammonium an PC-Zeolith wur-
den statische Batchversuche bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen (Sorptiv-
ausgangskonzentration, Konkurrenzkationen, pH-Wert, Abwassertyp, Sorbenskorn-
gro¨ße, Zeit) durchgefu¨hrt. Dabei wurde die feste Phase (PC-Zeolith) mit der
flu¨ssigen Phase (wa¨ssrige Lo¨sung mit bekannter Ionenkonzentration) fu¨r eine be-
stimmte Zeit durch Schu¨tteln in Kontakt gebracht. Das Fest-Flu¨ssig-Gemisch wurde
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dafu¨r in ein Polyethylenzentrifugengefa¨ß (85 ml-Ro¨hrchen, zylindrisch, mit Schraub-
verschluss, Fa. Hettich) gegeben, auf einem Schu¨tteltisch vom Typ Gerhardt
RO 500 fixiert und in horizontaler Kreisbewegung (100 U/min) bei Raumtempe-
ratur geschu¨ttelt. Anschließend wurde eine Phasentrennung mittels Zentrifugieren
vorgenommen (10 min, 5.000 U/min, Zentrifuge: Hettich Universal 30 RF) und
im U¨berstand die zu untersuchenden Parameter bestimmt.
Zur Charakterisierung des Sorptionsprozesses ist einerseits die Lage des Gleichge-
wichtes, andererseits die Kinetik des Austausches wichtig. Konzeptionell gliedern sich
die Batchversuche daher in Untersuchungen zur Ermittlung der Sorptionsgleichge-
wichte und in zeitabha¨ngige Sorptionsuntersuchungen.
Die statischen Batchversuche zur Ermittlung der Sorptionsgleichgewichte und zur
Aufnahme der Sorptionsisothermen unterscheiden sich in Versuchsreihen mit Mo-
dellabwa¨ssern und Versuchsreihen mit realen Schlammwa¨ssern. In Modelllo¨sungen
wurde die Gleichgewichtslage abha¨ngig der Sorptivausgangskonzentration, in Anwe-
senheit konkurrierender Kationen und unter Variation des pH-Wertes untersucht.
Die Untersuchungen in Schlammwa¨ssern erfolgten in Abha¨ngigkeit der Sorbensmen-
ge und der Sorbenskorngro¨ße. Weiterhin wurde in Schlammwa¨ssern mittels zeitab-
ha¨ngiger Sorptionsuntersuchung die Kinetik der Sorption unter Variation der Sor-
bensmenge betrachtet.
Flu¨ssigphase:
Durch die Verwendung von Modellabwa¨ssern wurden die Versuchsbedingungen im
Batchbetrieb zuna¨chst im Hinblick auf die Zusammensetzung des Abwassers kon-
stant gehalten. Als Modelllo¨sungen wurden Ammoniumacetatlo¨sungen mit NH+4 -
Konzentrationen von 50− 3.600mg/l angesetzt. Als reales Abwasser wurde filtriertes
Schlammwasser eingesetzt (vgl. Kapitel 3.1). Als Regeneriermittel wurden
Natriumchlorid- und Natriumhydroxidlo¨sungen mit Na+-Konzentrationen von
0, 02− 25, 0 g/l und pH-Werten von 7, 0− 13, 6 verwendet.
Festphase:
Als Sorbens wurden verschiedene Einwaagemengen (m = 0, 1− 4, 0 g) verschiedener
Kornfraktionen von PC-Zeolith eingesetzt.
Versuchsdurchfu¨hrung:
Die Sorptionsgleichgewichte wurden nach der Schu¨ttelmethode aufgenommen. Zur
Untersuchung der Gleichgewichtslage der Beladung wurden 0, 5 g PC-Zeolith der
Kornfraktion 63−125µm eingewogen, 50 ml der entsprechenden Modelllo¨sung (c0 =
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50− 3.600mg/l NH+4 ) hinzugefu¨gt und 1 h bis zur Gleichgewichtseinstellung geschu¨t-
telt. Zusa¨tzlich erfolgten pH-abha¨ngige Gleichgewichtsuntersuchungen. Fu¨r die Mo-
delllo¨sung (c0 = 500mg/l NH
+
4 ) wurde das Sorptionsgleichgewicht in Abha¨ngigkeit
vom pH-Wert (4,0 ≤ pH ≤ 9,5) ermittelt. Der pH-Wert wurde mit Salpetersa¨ure
(HNO3) oder Ammoniakwasser (NH4OH) eingestellt. Eine Beeintra¨chtigung durch
konkurrierende Sorption von mo¨glichen Konkurrenzkationen konnte damit ausge-
schlossen werden. Deren Einfluss wurde in der Folge fu¨r die Kationen Ca2+, Mg2+,
K+ und Na+ quantifiziert. In vier Modelllo¨sungen (c0 = 50, 250, 500, 1.000mg/l NH
+
4 )
wurde jeweils eine Konkurrenzkationenkonzentration von 200mg/l zudosiert und die
Auswirkung auf das bina¨re System Ammonium/PC-Zeolith ermittelt.
In Schlammwa¨ssern erfolgte die Ermittlung der Sorptionsgleichgewichte zuna¨chst
unter Variation der Sorbensmenge. Die Einwaagemengen variierten dabei von 0, 1 g
bis 5, 0 g PC-Zeolith. Zusa¨tzlich wurde der Einfluss der Sorbenskorngro¨ße auf das
Sorptionsverhalten in Schlammwa¨ssern untersucht. Fu¨r die Kornfraktionen < 63µm,
63 − 125µm, 125 − 250µm, 250 − 500µm, 500 − 1.000µm und > 1.000µm wurde
das Sorptionsgleichgewicht ermittelt.
Zur Untersuchung der Gleichgewichtslage der Regeneration wurden zuna¨chst 0, 5 g
PC-Zeolith mit einer Modelllo¨sung (c0 = 500mg/l NH
+
4 ) ins Gleichgewicht ge-
bracht. Anschließend wurde die Probe mit NaCl- bzw. NaOH-Lo¨sung eluiert. Dafu¨r
wurde sie in ein Zentrifugenro¨hrchen gegeben, mit 50 ml der entsprechenden Rege-
nerierlo¨sung versetzt und 1 h bis zur Gleichgewichtseinstellung geschu¨ttelt.
Die zeitabha¨ngigen Batchversuche erfolgten ebenfalls in Form von Schu¨ttelversuchen.
Zur Untersuchung der Sorptionskinetik in Schlammwa¨ssern wurde u¨ber eine Zeit-
spanne von 1 min bis 6 h geschu¨ttelt. Zeitabha¨ngige Batchversuch wurden fu¨r die
zwei Sorbensmengen m1 = 0, 25 g und m2 = 2, 0 g realisiert.
Zur Untersuchung der Kinetik der Regeneration wurden zuna¨chst 0, 5 g PC-Zeolith
mit einer Modelllo¨sung (c0 = 500mg/l NH
+
4 ) ins Gleichgewicht gebracht. Anschlie-
ßend wurde die Probe mit NaCl-Lo¨sung eluiert. Dafu¨r wurde sie in ein Zentrifu-
genro¨hrchen gegeben, mit 50 ml der entsprechenden Regenerierlo¨sung versetzt und
10 min bis 180 min geschu¨ttelt. Zur Kontrolle der Reproduzierbarkeit der Versuchs-
reihen wurde jeder zeitabha¨ngige Batchversuch mindestens als Dreifachbestimmung
durchgefu¨hrt.
46 3 Material und Methoden
Versuchsauswertung:
Die Beladung des Austauschers wurde aus der Gleichgewichtskonzentration u¨ber
eine Massenbilanz nach Gleichung 2.5 berechnet. An die experimentell ermittelten
Gleichgewichtsdaten wurde das Isothermenmodell von Langmuir angepasst. Da die
Isothermen einen weiten Konzentrationsbereich beschreiben, wurde dafu¨r eine nicht-
lineare Regression gewa¨hlt. Mit dieser wird verhindert, dass Gleichgewichtsdaten
bestimmter Konzentrationsbereiche sta¨rker gewichtet werden (Sontheimer et al.,
1985). Die Anpassung wurde mit Hilfe des Isotherm-Fitting-Tools ISOFIT (Version
1.2) umgesetzt (Matott, 2008). Zur Minimierung der Abweichungen von Modell-
und Messwerten fu¨hrt ISOFIT ein Weighted-Least-Squares-Fitting durch. Die Ziel-
funktion lautet demnach:
Φ = WSSE =
m∑
i=1
[wi · (qi,mod. − qi,exp.)]2 (3.2)
mit der Summe der gewichteten Abweichungsquadrate Φ (WSSE), der Anzahl der
gemessenen Werte m, den Wichtungsfaktoren wi, den simulierten Beladungen qi,mod.
und den gemessenen Beladungen qi,exp.. Fu¨r alle m Abweichungsquadrate wurde der
Wichtungsfaktor wi gleich 1,00 gesetzt.
ISOFIT verwendet zur Lo¨sung eine hybride Optimierungsmethode, die einen Par-
tikel-Schwarm Algorithmus (PSA) mit einem nichtlinearen Levenberg-Marquardt
Algorithmus kombiniert (Matott, 2008). Im Vergleich zum Solver-Modul von MS
Office Excel weisen Matott und Rabideau (2008) mit ISOFIT gleich gute
und bessere Isothermenanpassungen nach.
Zur Berechnung der Differenz zwischen Mess- und Modellwerten zieht ISOFIT den
Korrelationskoeffizienten Ry nach Cooley und Naff (1990) heran:
Ry =
m∑
i=1
(wi · qi,exp. − qexp.)(wi · qi,mod. − qmod.)√
m∑
i=1
(wi · qi,exp. − qexp.)2
m∑
i=1
(wi · qi,mod. − qmod.)2
(3.3)
mit dem Mittelwert der gemessenen Beladungen qexp. und dem Mittelwert der si-
mulierten Beladungen qmod.. Ry ist ein berechenbares Maß fu¨r die Abweichung der
Stichprobenwerte qi,exp. vom Stichprobenmodell. Cooley und Naff (1990) emp-
fehlen als Kriterium fu¨r einen guten Fit Korrelationen von Ry > 0, 90.
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Der Standardfehler s der Regression ist eine Abscha¨tzung der Streuung der Stich-
probenwerte qi,exp. um die Vorhersagen des Populationsmodells. Die Formel lautet
nach Draper und Smith (1998):
s =
√
Φ
m− p (3.4)
mit der Anzahl der Isothermenparameter p.
Die Auswahl des am besten zu den Daten passenden Modells kann anhand verschie-
dener Informationskriterien durchgefu¨hrt werden. Matott und Rabideau (2008)
ernennen das korrigierte Akaike Informationskriterium (AICc), die fu¨r kleine Da-
tensa¨tze von Sugiura (1978) korrigierte Version des Akaike Informationskriteriums
(AIC), zur ada¨quaten Methode fu¨r die Modellselektion beim Isotherm-Fitting:
AICc = m · ln
(
WSSE
m
)
+ 2 · (p+ 1) +
(
2 · (p+ 1) · (p+ 2)
m− p− 2
)
(3.5)
Das Modell mit dem niedrigerem AICc-Kriterium kann als das gu¨nstigere ausgewa¨hlt
werden.
Zur Auswertung der zeitabha¨ngigen Sorptionsuntersuchungen wurde zu jeder Zeit-
stu¨tzstelle die entsprechende Beladung u¨ber eine Massenbilanz nach Gleichung 2.5
berechnet. Eine mathematische Beschreibung der experimentell ermittelten zeitli-
chen Verla¨ufe der Sorption war jedoch nicht Teil dieser Arbeit.
3.4 Durchfu¨hrung der Filterversuche
Zur Untersuchung des Sorptionsverhaltens von Ammonium an PC-Zeolith im
Festbett wurden Filterversuche bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen (Sor-
benskorngro¨ße, Durchsatz, Abwassertyp) durchgefu¨hrt. Dafu¨r wurde eine bestimmte
Sorbensmenge m in eine Laborfiltersa¨ule (ECO15/450M3V; Material: Glas; Fa.
Kronlab) mit einem Durchmesser von 1, 5 cm und einer variablen Bettla¨nge von
21− 45 cm eingefu¨llt. Aus einem Vorlagebeha¨lter mit einem Fassungsvermo¨gen von
20 L wurde das Rohwasser mittels Pra¨zisionspumpe (PD 5201; Fa. Heidolph) im
Aufstrom durch die Filtersa¨ule gepumpt. Am Filteraustritt wurde der Volumenstrom
QF kontinuierlich gemessen und falls notwendig am Sa¨uleneingang in Abha¨ngigkeit
der Pumpendrehzahl korrigiert. U¨ber einen automatischen Probennehmer (FRAC-
100; Fa. Pharmacia Fine Chemicals) wurden in vorgegebenen Zeitabsta¨nden
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Abb. 3.4: Schematischer Aufbau der Versuchsanlage zur Durchfu¨hrung der Filter-
versuche
Proben gezogen und die Kationenkonzentrationen im Ablauf gemessen. Das Fließ-
bild der Versuchsanlage ist in Abbildung 3.4 zu sehen.
Flu¨ssigphase:
Die Untersuchungen zur Filterdynamik unterscheiden sich in Versuchsreihen mit
Modellabwa¨ssern und Versuchsreihen mit realen Schlammwa¨ssern. Als Modelllo¨sung
wurde eine Ammoniumacetatlo¨sung mit einer NH+4 -Konzentration von ∼ 1.000mg/l
angesetzt. Als reales Abwasser wurde filtriertes Schlammwasser eingesetzt (vgl. Ka-
pitel 3.1). Eine 1-molare Natriumchloridlo¨sung wurde als Regenerationsmittel ver-
wendet. Fu¨r beide Versuchsreihen erfolgte die Charakterisierung der Festbettsorpti-
on in Abha¨ngigkeit der Sorbenskorngro¨ße und unter Variation der Durchsatzrate.
Festphase:
Als Sorbens wurde PC-Zeolith der Kornfraktionen 125−250µm und 500−1.000µm
eingesetzt.
Versuchsdurchfu¨hrung:
Zur Untersuchung des Sorptionsverhaltens im Festbett wurde ein Bettvolumen von
38, 17 ml (Bettla¨nge: 21, 6 cm) in die Laborfiltersa¨ule eingebracht. Dabei sitzen die
gesinterten Glasfritten (Porosita¨t: 16−40µm) am Sa¨ulenein- und -auslauf direkt auf
3.4 Durchfu¨hrung der Filterversuche 49
der Probe. Eine gleichma¨ßige Anstro¨mung des Festbetts konnte somit gewa¨hrleistet
werden.
Die Beladung des Filters erfolgte bei Volumenstro¨men von 5 und 10 Bettvolumi-
na pro Stunde (BV/h). Das Bettvolumen BV beschreibt das durchgesetzte Volu-
men VL als Vielfaches des Schu¨ttvolumens VF (vgl. Tabelle 2.4). Im Anschluss an
die Beladungsversuche mit Schlammwasser wurden in den Sa¨ulen die Regenerati-
onsversuche durchgefu¨hrt. Im Vorfeld der Regeneration wurde der Filter bei hoher
Filtergeschwindigkeit (50 BV/h) mit destilliertem Wasser gespu¨lt. Die Regeneration
erfolgte im Gleichstrom von unten nach oben bei einem Volumenstrom von 3 BV/h.
Mit diesem geringen Durchfluss konnte das Durchsatzvolumen an Regenerationsmit-
tel mo¨glichst gering gehalten und die effektive Aufenthaltszeit im Festbett erho¨ht
werden. Durchsatzraten von < 2, 7 BV/h waren wegen des geringen Bettvolumens aus
technischen Gru¨nden nicht realisierbar. Bei den Untersuchungen zum Sorptionsver-
halten im Festbett wurden jeweils mindestens zwei unabha¨ngige, parallele Filterex-
perimente durchgefu¨hrt.
Im Anschluss einer Filterversuchsreihe wurde der Hohlraumvolumenanteil ε der
Schu¨ttung bestimmt. Dafu¨r wurde die flu¨ssigkeitsgesa¨ttigte Partikelpackung aus
der Filtersa¨ule entnommen und im Wa¨rmeschrank bei (105± 2) ◦C getrocknet. Mit
der Kenntnis des Filtervolumens VF und der Gewichtsdifferenz vor und nach der
Trocknung konnte der Anteil des Hohlraumvolumens ε berechnet werden. Mit dem
Hohlraumvolumenanteil ε wurde dann die effektive Aufenthaltszeit τ gema¨ß der
Gleichung aus Tabelle 2.4 bestimmt.
Versuchsauswertung:
Durch Integration der Durchbruchskurve wurde die mittlere Beladung des Ionen-
austauschers PC-Zeolith bestimmt. Mit dem Softwarepaket TableCurve 2D
(Version 5.01) wurden dafu¨r die Verla¨ufe der experimentell aufgenommenen Ab-
laufkonzentrationen ca(tF ) aus den Filterversuchen funktional beschrieben und das
Integral in Gleichung 2.15 berechnet. Fu¨r jede Filterbetriebszeit tF konnte damit die
zugeho¨rige mittlere Beladung qmittel bestimmt werden.
Wa¨hrend eines Regenerationsversuches konnten die mittleren Restbeladungen des
Ionenaustauschers auf gleiche Weise ermittelt werden. Auch hier wurden die Kon-
zentrationsverla¨ufe am Filterende mit TableCurve 2D funktional u¨ber die Zeit
tF beschrieben und integriert. Mit Gleichung 2.15 konnte fu¨r jede Zeitstu¨tzstelle
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die mittlere Entladung und damit die zugeho¨rige mittlere Restbeladung qmittel,i be-
stimmt werden.
3.5 Durchfu¨hrung der Versuche zur elektrodialytischen
Regeneration
3.5.1 Versuchsanlagen
Die elektrodialytische Regeneration von Ionenaustauschern stellt ein Hybridverfah-
ren aus Ionenaustausch und Elektrodialyse dar. Der Ionenaustauscher wird dafu¨r
in modifizierte Kammern eines Elektrodialysemoduls gegeben. Im elektrischen Feld
wandern Ionen aus den Anolytkammern durch die Ionenaustauscherschu¨ttungen und
ersetzen die auf dem Austauscher befindlichen Ionen. Diese werden anschließend in
die Katholytkammern u¨berfu¨hrt und dort angereichert.
Die experimentellen Untersuchungen zur elektrodialytischen Regenerierbarkeit von
PC-Zeolithen erfolgten in Elektrodialysemodulen mit einer Ionenaustauscherkam-
mer. Hierfu¨r wurde ein Laborprototyp und eine halbtechnische Versuchsanlage nach
dem in Abbildung 3.5 dargestellten Schema konstruiert und betrieben. Der Proto-
typ besitzt eine effektive Membranfla¨che von 72 cm2 und eine Entsalzungsla¨nge von
Abb. 3.5: Schema der Versuchsanlagen zur elektrodialytischen Regeneration
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8, 5 cm. Die halbtechnische Versuchsanlage hat eine effektive Membranfla¨che von
192 cm2 und eine Entsalzungsla¨nge von 31 cm. Weitere Parameter der beiden Ver-
suchsanlagen finden sich in Anhang A.2. Abbildung 3.6 und Abbildung 3.7 zeigen
fotografische Aufnahmen der Versuchsanlagen.
Der zu regenerierende PC-Zeolith sitzt im Elektrodialysemodul in der mittle-
ren Kammer, welche durch zwei Kationenaustauschermembranen begrenzt wird.
Neben der Ionenaustauscherkammer befindet sich anodenseitig die Anolytkammer
und kathodenseitig die Konzentratkammer. Beide Kammern sind durch Anionen-
austauschermembranen von den Elektrodenkammern an den Enden des Moduls ab-
getrennt. Die Versuche wurden im diskontinuierlichen Batchprozess durchgefu¨hrt.
Mittels Zirkulationspumpen werden die Lo¨sungen aus den Vorlagebeha¨ltern in die
Zelle gefo¨rdert und im Kreislauf gefu¨hrt bis eine gewu¨nschte Endkonzentration er-
reicht ist. Die Anolytkammer wird mit einer Natriumsulfatlo¨sung (c0,t=0 = 0, 1mol/l)
durchstro¨mt. Als Elektrolyt wird im Konzentratkreis eine Ammoniumsulfatlo¨sung
(c0,t=0 = 1 g/l NH
+
4 ) eingesetzt. Die Elektrodenkammern sind miteinander verbunden
und werden mit einer Natriumsulfatlo¨sung (c0,t=0 = 0, 1mol/l) zur Elektrodenspu¨lung
aus einer gemeinsamen Vorlage beschickt.
Alle Kompartimente sind mit Druck- und Durchflussmessung, sowie mit Durch-
flussregelventil ausgestattet. Der Elektrodialysestack ist mit Ionenaustauschermem-
branen der Firma PCA GmbH bestu¨ckt. Na¨here Angaben zu den eingesetzten
Anionen- und Kationenaustauschermembranen sind in Anhang A.3 zusammenge-
stellt. Als Elektroden kommen eine Titananode mit einer elektrokatalytisch aktiven
Platin-Iridium-Legierung und eine V4A-Stahlkathode zum Einsatz. Die Stromver-
sorgung erfolgt u¨ber einen steuerbaren, spannungsgeregelten Gleichrichter, an dem
Stromsta¨rke und Spannung kontinuierlich erfasst werden. Weiterhin werden in al-
len Kreisla¨ufen kontinuierlich pH, Leitfa¨higkeit und Temperatur gemessen. Im Rah-
men einer Beprobungsserie werden alle Kompartimente beprobt. Dabei werden alle
wichtigen Anionen- und Kationenkonzentrationen bestimmt. Zur U¨berpru¨fung der
Produktqualita¨t wird im Konzentratkreis die Konzentration der Schwermetalle Blei,
Kupfer, Zink und Cadmium ermittelt.
Die Zeolithkammer besitzt neben den O¨ffnungen fu¨r Zulauf und Ablauf zusa¨tzliche
Bohrungen, um PC-Zeolith in die zusammengebaute Elektrodialysezelle einfu¨llen
zu ko¨nnen. Fu¨r die Befu¨llung wird Zeolith in einer Vorlage fluidisiert und von oben
in die Kammer gespu¨lt. Gesinterte Polyethylen-Filter im Zulauf und Ablauf der
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(a) Versuchsaufbau (b) befu¨llte Zeolithkammer
Abb. 3.6: Laborprototypanlage zur elektrodialytischen Regeneration
(a) Ansicht ED-Modul und Vorlagebeha¨lter (b) Ansicht Druck- und Durchflussmessung
Abb. 3.7: Halbtechnische Versuchsanlage zur elektrodialytischen Regeneration
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(a) Befu¨llungsvorgang (b) befu¨llte Zeolithkam-
mer der halbtechni-
schen Versuchsanla-
ge
Abb. 3.8: Befu¨llung der Ionenaustauscherkammer
Kammer verhindern ein Herausspu¨len des Ionenaustauschermaterials (vgl. Abb. 3.8).
Ein gleichma¨ßiges und vollsta¨ndiges Befu¨llen der Kammer konnte mit der gewa¨hlten
Art des Befu¨llens gewa¨hrleistet werden.
3.5.2 Bestimmung der Grenzstromdichte
Die Bestimmung der Grenzstromdichte erfolgte in der prototypischen Elektrodialy-
seanlage. Dafu¨r wurden die Kreisla¨ufe Diluat, Feed und Konzentrat mit derselben
Lo¨sung (0,03-molare (NH4)2SO4-Lo¨sung, entspricht der niedrigsten Konzentratkon-
zentration in realen Versuchen) bei definierter U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit (vU¨ =
0, 9 cm/s, technisch ho¨chstmo¨gliche) beschickt. Die Elektrodenkammern wurden mit
einer 0,1-molaren Natriumsulfatlo¨sung und gleicher U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit
durchstro¨mt. Die elektrische Spannung wurde beginnend von 0 Volt in 0,5-Volt-
schritten bis auf 33 Volt heraufgesetzt und die resultierende Stromsta¨rke notiert. Der
Versuch wurde zuna¨chst ohne Ionenaustauscherfu¨llung durchgefu¨hrt und in der Folge
mit PC-Zeolith befu¨llter Ionenaustauscherkammer (125−250µm; 500−1.000µm)
wiederholt. Die aufgenommenen Wertepaare von Stromsta¨rke und Spannung wurden
in Diagrammform dargestellt und gema¨ß Abbildung 2.13 ausgewertet.
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3.5.3 Versuche zur diskontinuierlichen elektrodialytischen Regeneration
Die Versuche zur Regenerierbarkeit von PC-Zeolith im elektrischen Feld erfolg-
ten im diskontinuierlichen Betrieb. Die befu¨llte Ionenaustauscherkammer wurde zu-
na¨chst mit einer Feedlo¨sung (Modellabwasser, Schlammwasser) beaufschlagt und
das Festbett dabei beladen. War die Aufnahmekapazita¨t von PC-Zeolith erreicht,
wurde an den Elektroden eine Gleichspannung angelegt. Unter der treibenden Kraft
des elektrischen Feldes wandern Natriumionen aus der Anolytkammer in die Zeo-
lithkammer und ersetzen die auf dem Ionenaustauscher befindlichen Ammoniumio-
nen. Die verdra¨ngten Kationen reichern sich anschließend in der Konzentratkammer
an. Dabei wird im Konzentratkreislauf eine Ammoniumsulfatlo¨sung produziert. Das
Prinzip der Beladung und anschließenden elektrodialytischen Regeneration des Io-
nenaustauschers ist in Abbildung 3.9 schematisch dargestellt. Die Richtung der Re-
generation liegt senkrecht zur Beladungsrichtung. Die Scha¨rfe der sich ausbildenden
Regenerationsfront ist entscheidend, ob ein Durchbruch von Natriumionen in den
Konzentratstrom verhindert und eine hohe Produktqualita¨t sichergestellt werden
kann.
Flu¨ssigphase:
Die Untersuchungen zur diskontinuierlichen elektrodialytischen Regeneration unter-
teilen sich in Versuchsreihen mit Modellabwa¨ssern und Versuchsreihen mit realen
Schlammwa¨ssern. Als Modelllo¨sung wurde eine Ammoniumacetatlo¨sung mit einer
NH+4 -Konzentration von ∼ 1.000mg/l angesetzt. Als reales Abwasser wurde filtrier-
tes Schlammwasser eingesetzt (vgl. Kapitel 3.1).
(a) Beladungsfront (b) Regenerationsfront
Abb. 3.9: Frontrichtung der Beladung und der elektrodialytischen Regeneration
einer Ionenaustauscherschu¨ttung (nach Johann, 1992)
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Festphase:
Die Ionenaustauscherkammer wurde mit PC-Zeolith der Kornfraktionen 125 −
250µm, 250− 500µm, 500− 1.000µm und 1, 0− 1, 2 mm befu¨llt.
Versuchsdurchfu¨hrung:
Die Beladung des Festbetts in der Ionenaustauscherkammer fand bei einem Volumen-
strom von 10 Bettvolumina pro Stunde (BV/h) statt. Wa¨hrend der anschließenden
elektrodialytischen Regeneration wurde die Ionenaustauscherschu¨ttung mit Trink-
wasser gesa¨ttigt, um elektrische Leitfa¨higkeit in der die Zeolithko¨rner umgebenden
Phase herzustellen. Im Folgenden wird dieser Zustand als feuchte Schu¨ttung be-
zeichnet. Die elektrodialytische Regeneration erfolgte in einem gema¨ß Abbildung 3.5
modifizierten Elektrodialysemodul. Dabei wurde der Einfluss der Stromdichte, der
Sorbenskorngro¨ße und der Abwasserzusammensetzung auf den zeitlichen Verlauf der
Regeneration untersucht. Die Versuche zur diskontinuierlichen elektrodialytischen
Regeneration wurden jeweils als Doppelbestimmung durchgefu¨hrt.
Versuchsauswertung:
Vor der Regeneration wurde der Beladungszustand des Festbetts mit der in Ka-
pitel 3.4 beschriebenen Vorgehensweise bestimmt. Wa¨hrend der elektrodialytischen
Regeneration wurde in bestimmten Zeitabsta¨nden im Vorlagebeha¨lter des Konzen-
tratkreislaufs die entsprechenden Kationenkonzentrationen gemessen, mit der auf
den Regenerationsgrad der feuchten Schu¨ttung geschlossen werden konnte.
3.6 Analytik
Ionenselektive Elektroden (ISE):
Zur Bestimmung des Ammonium-Stickstoffs wurde eine ammoniaksensitive Elek-
trode vom Typ Thermo Orion 95-12 in Verbindung mit einem ISE/pH-Meter
vom Typ Thermo Orion 290A+ verwendet. Durch die gasdurchla¨ssige Polytetra-
fluorethylen-Membran diffundiert NH3 und vera¨ndert den pH-Wert der Innenlo¨sung
(Ammoniumchlorid). Die dabei von der Elektrode gemessene Spannung ist direkt
proportional zur Ammoniakkonzentration in der Messlo¨sung. Vor der Messung wur-
de der pH-Wert der Messlo¨sung auf > 11 eingestellt, um die volle Empfindlichkeit
der Elektrode zu erreichen (Cammann und Galster, 1996). Anschließend wurde
die Elektrode in die Messlo¨sung getaucht und nach Erreichen der Potentialkonstanz
der entsprechende NH3-Wert am Meter abgelesen.
Zur Bestimmung von Natrium wurde unter anderem eine natriumsensitive Elektrode
vom Typ Thermo Orion RossTM 86-11 in Verbindung mit einem ISE/pH-Meter
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vom Typ Thermo Orion 290A+ verwendet. Elektrodenschaft und Membran sind
aus Glas gefertigt. Durch die Zusammensetzung der Glasmembran wird die Selek-
tivita¨t fu¨r Na+-Ionen bestimmt. Vor der Messung werden sowohl die Kalibrierstan-
dards als auch die Probe mit einer Lo¨sung hoher Ionensta¨rke (Ionic Strength Ad-
justor) versetzt. Dabei wird die Probenlo¨sung verdu¨nnt und gleichzeitig in ihrer
Ionensta¨rke fixiert.
Photometrie:
Die Bestimmung des Kohlenstoffsummenparameters CSB erfolgte photometrisch mit
der Schnelltestmethode der Firma HACH LANGE nach DIN-38409-41. Dabei
reagieren die oxidierbaren Stoffe mit schwefelsaurer Kaliumdichromatlo¨sung in Ge-
genwart von Silbersulfat als Katalysator. Ausgewertet wird die Gru¨nfa¨rbung des
Cr3+.
Zur regelma¨ßigen Verifizierung der ISE-Messdaten wurde im Referenzverfahren Am-
monium-Stickstoff photometrisch mit der Schnelltestmethode der Firma HACH
LANGE nach DIN-38406-5 bestimmt. Dabei reagieren Ammoniumionen bei pH
12,6 mit Hypochloritionen und Salicylationen in Gegenwart von Nitroprussid-Natri-
um als Katalysator zu Indophenolblau.
Dampfdestillation:
Die Bestimmung des Ammonium-Stickstoffs erfolgte bei hohen Probenaufkommen
alternativ nach DIN-38406-5 durch Wasserdampfdestillation. Damit kann Ammo-
nium-Stickstoffs in einer Konzentration bis 1.000mg/l bestimmt werden. Ammoni-
um-Stickstoff wird hierbei als Ammoniak (NH3) abdestilliert, in einer Vorlage aus
Borsa¨ure aufgefangen und maßanalytisch bestimmt. Hierfu¨r stand der Wasserdampf-
Destillierapparat Behr S5 mit externem Titrationsmodul Behr TB1 zur Verfu¨-
gung.
Atomabsorptionsspektrometrie:
Die Bestimmung der Kationen K+, Ca2+, Mg2+ und Na+ erfolgte nach DIN-38406-
13, DIN-ISO-7980 und DIN-38406-14 mit einem Flammen-Atomabsorptions-
spektrometer vom Typ Perkin Elmer 1100b. Die Messlo¨sung wird in die Luft-
Acetylen-Flamme des Atomabsorptionsspektrometers gespru¨ht und die Extinktion
bei entsprechender Wellenla¨nge gemessen.
Die Bestimmung der Schwermetalle Kupfer, Chrom, Cadmium, Blei und Nickel
erfolgte nach DIN-38406-7, DIN-EN-1233, DIN-EN-ISO-5961, DIN-38406-6
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und DIN-38406-11 mit einem Graphitrohr-Atomabsorptionsspektrometer vom Typ
Perkin Elmer SIMAA 6000. Die Messlo¨sung wird in ein elektrisch aufheizbares
Graphitrohr eines im Atomabsorptionsspektrometer eingebauten Graphitrohrofens
injiziert und die Extinktion bei entsprechender Wellenla¨nge gemessen. Die Bestim-
mung von Zink erfolgte nach DIN-38406-8 mit einem Flammen-Atomabsorptions-
spektrometer vom Typ Perkin Elmer 1100b. Eine Zusammenfassung der atomab-
sorptionsspektrometrischen Messmethoden ist in Anhang A.4 zu finden.
Ionenchromatographie:
Die Bestimmung von Chlorid, Nitrat, Orthophosphat und Sulfat erfolgte nach DIN-
EN-ISO-10304-2 mit einem Ionenchromatographen vom Typ DIONEX DX-120.
Die flu¨ssigkeitschromatographische Trennung der Ionen wird mit Hilfe einer Trenn-
sa¨ule vom Typ IonPac AS14 durchgefu¨hrt.
pH-Wert und elektrische Leitfa¨higkeit:
Die Messung des pH-Wertes erfolgte nach DIN-38404-5 mit einer pH-Messkette
vom Typ wtw SenTix 41 mit Gelelektrolyt in Verbindung mit einem pH/mV-
Meter vom Typ wtw 330i. Die Messung der elektrischen Leitfa¨higkeit erfolgte nach
DIN-EN-27888 mit einer Standard-Leitfa¨higkeitsmesszelle vom Typ wtw Tetra-
Con 325 in Verbindung mit einem Leitfa¨higkeitsmessgera¨t vom Typ wtw LF 320.
Trockensubstanz/Organische Trockensubstanz:
Die Trockensubstanz wurde nach DIN-38414-2 bestimmt. Dabei werden aus einem
abgemessenen Volumen der Probe die ungelo¨sten Stoffe durch Filtration abgetrennt
und im Wa¨rmeschrank bei (105± 2) ◦C getrocknet. Im Anschluss wird zur Bestim-
mung der organischen Trockensubstanz die getrocknete Probe im Muffelofen bei
550 ◦C geglu¨ht.

4 Ergebnisse und deren Interpretation
4.1 Sorptionsverhalten von Ammonium an PC-Zeolith
4.1.1 Sorptionsgleichgewichte
4.1.1.1 Einfluss der Sorptivausgangskonzentration
Die Untersuchungen zum Sorptionsgleichgewicht von Ammonium an PC-Zeolith
wurden zuna¨chst in Modellabwa¨ssern unter Variation der Sorptivausgangskonzen-
tration c0 durchgefu¨hrt. Die gute Reproduzierbarkeit dieser Versuche wurde vorab
in drei Wiederholungsexperimenten erfolgreich nachgewiesen (vgl. Anhang A.5). Die
Variation der Sorptivausgangskonzentration c0 fu¨hrt, da es sich um eine Einzelstoff-
sorption handelt, zu gleichen Ergebnissen wie die Variation der Sorbensmasse m
bei konstantem Volumen VL (vgl. Kapitel 2.3.1). Abbildung 4.1 zeigt das Ergebnis
dieser Untersuchungen. Die Punkte stellen experimentell ermittelte Beladungen von
Ammonium an PC-Zeolith dar, die Linie ist die Anpassung nach Langmuir. Die
gezeigten Ergebnisse wurden mit einer Sorbenskorngro¨ße von 63 − 125µm durch-
gefu¨hrt.
Abb. 4.1: Sorption von Ammonium an PC-Zeolith in Modellabwasser
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL: 50 ml; Kornfraktion: 63 − 125µm; Ausgangskonz. c0:
50− 3.600mg/l NH+4 ; Kontaktzeit: 1 h; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: ∼ 7, 0)
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Tab. 4.1: Parameter der Isothermenanpassung mit ISOFIT 1.2a (Matott, 2008)
Isotherme Parameter WSSE p m s Ry AICc
[(meq
100g
)2] [-] [-] [meq
100g
] [-]
Langmuir qmax = 139, 2
meq
100g
5953,9 2 32 14,09 0,949 171,6
KL = 0, 180
l
mmol
Freundlich KF = 44, 5 8184,5 2 32 16,52 0,925 181,8
l(
1/nF )mmol(1−(1/nF ))
100g
1/nF = 0, 245
avgl. Kapitel 3.3
Die Sorptionseigenschaften des Austauschers PC-Zeolith bezu¨glich Ammonium
sind charakterisiert durch eine hohe maximale Kapazita¨t und durch eine hohe Affi-
nita¨t. Die im Experiment ermittelten maximalen Beladungen mit Ammonium betra-
gen 150 − 160meq/100g. Verglichen mit der potentiellen Kationenaustauschkapazita¨t
(aus Tabelle 3.3) von 150, 1meq/100g werden bei hohen Sorptivausgangskonzentrati-
on im Einzelstoffsystem nahezu alle verfu¨gbaren Austauschpla¨tze mit Ammonium
belegt. Die hohe Affinita¨t zu Ammonium ist durch die große Anfangssteigung der
Isotherme belegt. Auch bei niedrigen Gleichgewichtskonzentrationen werden hohe
Beladungswerte erzielt.
Die Parameter einer Isothermenanpassung nach Langmuir sind in Tabelle 4.1 auf-
gelistet. Anhand des Korrelationskoeffizienten Ry von 0,949 wird ersichtlich, dass
sich die Sorptionsgleichgewichte hinreichend gut mit der Gleichung von Langmuir
beschreiben lassen (vgl. Kapitel 2.3.1). Zum Vergleich sind die Werte einer An-
passung nach Freundlich beigefu¨gt (Freundlich, 1906). Die beim Fitting mit
ISOFIT 1.2 ermittelten AICc-Kriterien (vgl. Gleichung 3.5) beweisen, dass das Mo-
dell von Langmuir im vorliegenden Fall als das gu¨nstigere bewertet werden kann.
Die mit Hilfe der Langmuir-Gleichung ermittelten Gleichgewichtsparameter unter-
streichen die oben abgeleiteten Ergebnisse. Die maximale Beladung qmax liegt bei
139, 2meq/100g. Die Langmuir-Konstante KL betra¨gt 0, 180 l/mmol. Bei einer Gleich-
gewichtskonzentration von 1/KL = 1/0,180 = 5, 543mmol/l ist die Ha¨lfte der maximalen
Beladung erreicht (vgl. Kapitel 2.3.1). Im Vergleich zum Solver-Modul von MS Of-
fice Excel werden bei der Verwendung von ISOFIT 1.2 gleich gute und bessere
Isothermenanpassungen erreicht (vgl. Anhang A.6).
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4.1.1.2 Einfluss konkurrierender Kationen
Bei der konkurrierenden Sorption sind neben Ammoniumionen weitere austausch-
bare Kationen an der Zeolithsorption beteiligt. Bei der Besetzung der verfu¨gbaren
Belegungspositionen konkurrieren diese miteinander. Dabei spielen Affinita¨ten ei-
ne wichtige Rolle. Aber auch die Konzentration der jeweiligen Stoffe ist entschei-
dend, inwieweit das Gleichgewicht der Sorption von Ammonium an PC-Zeolith
vera¨ndert wird.
In Batchversuchen wurden die Konkurrenzeffekte von Kalium, Natrium, Calcium
und Magnesium bezu¨glich der Sorption im System Ammonium/PC-Zeolith un-
tersucht. Die Zugabe des Konkurrenzkations erfolgte mit einer Konzentration von
200mg/l. Vier unterschiedliche Ammoniumausgangskonzentrationen wurden in der
Sorptivlo¨sung eingestellt. In Abbildung 4.2 sind die Ergebnisse dieser Untersuchung
dargestellt. Die Fehlerbalken beschreiben die Standardabweichung vom Mittelwert
der drei unabha¨ngigen Versuchsansa¨tze. Die gezeigten Versuche wurden mit einer
Sorbenskorngro¨ße von 63 − 125µm durchgefu¨hrt. Auf der x-Achse ist das Produkt
aus der Ammoniumausgangskonzentration und dem Flu¨ssigkeit-Feststoff-Verha¨ltnis
VL/m aufgetragen. Das Volumen VL und die Sorbensmasse m wurden anna¨hernd
konstant gehalten. In allen Versuchen stand somit eine gleiche Anzahl von Sorp-
tionspla¨tzen zur Verfu¨gung. Auf der y-Achse ist der zugeho¨rige Eliminationsgrad
bezu¨glich Ammonium aufgetragen. Die Punkte verdeutlichen, dass sich die zuneh-
mende Konzentration einer Konkurrenzkomponente negativ auf die Sorption von
Ammonium an PC-Zeolith auswirkt. Ammonium erfa¨hrt dabei durch Kalium ei-
ne sta¨rkere Konkurrenz als durch Natrium und Calcium. Durch Magnesium werden
die bina¨ren Gleichgewichte im System Ammonium/PC-Zeolith nicht gesto¨rt.
Bei der niedrigeren Ausgangskonzentration c0,NH+4 von 50
mg/l (c0,NH+4 ·
VL
m
=
5mg NH
+
4/g Zeolith) fu¨hrt die selektive Besetzung von Belegungspositionen mit Kali-
umionen zu einer gro¨ßeren Abnahme des Eliminationsgrades. Der Ammoniumeli-
minationsgrad sinkt hier von 47, 8 % im Einzelstoffsystem auf 14, 2 % in Gegen-
wart von Kalium ab. Bei der ho¨heren Ausgangskonzentration c0,NH+4 von 1.000
mg/l
(c0,NH+4 ·
VL
m
= 100mg NH
+
4/g Zeolith) ist im Zweistoffsystem nur noch eine geringe Ab-
nahme der Eliminationsleistung zu beobachten. Somit werden mit einem ho¨heren,
a¨quivalenten U¨berschuss von Konkurrenzkation zu Ammonium zunehmend kleinere
Ammoniumbeladungen erreicht.
Bei der verwendeten Schlammwassermatrix liegt Ammonium, bezogen auf Kalium,
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Abb. 4.2: Eliminationsgrade fu¨r Ammonium durch die Sorption an PC-Zeolith
in Anwesenheit von unterschiedlichen Konkurrenzkationen
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL: 50 ml; Kornfraktion: 63− 125µm; Ausgangskonz. c0,NH+4 :
50− 1.000mg/l NH+4 ; Ausgangskonz. c0,KK: 200mg/l KK; Kontaktzeit: 1 h; Temp.: ∼ 21, 0 ˚C; pH:
∼ 7, 0)
im Mittel im 9,0-fachen, a¨quivalenten U¨berschuss vor. Bezogen auf Natrium besteht
im Mittel ein 4,7-facher, a¨quivalenter U¨berschuss an Ammonium und bezogen auf
Calcium im Mittel ein 3,5-facher (vgl. Tab. 3.1).
4.1.1.3 Einfluss des pH-Wertes
Der pH-Wert der Sorptivlo¨sung beeinflusst die Sorption von Ammonium an PC-
Zeolith. Im niedrigen pH-Bereich (pH 3 − 4 ) sind Zeolithe mit kleinen Si/Al-
Verha¨ltnissen von 1 − 2 unbesta¨ndig. Die Instabilita¨t in saurer Umgebung beruht
auf dem Herauslo¨sen von Aluminium aus der Gitterstruktur. Dies fu¨hrt zu geringe-
ren Kapazita¨ten und schließlich zur Zersto¨rung des Zeolithgitters. Bei pH-Werten
> 7 verschiebt sich das Dissoziationsgleichgewicht NH+4 /NH3 immer mehr in Rich-
tung des ungeladenen Ammoniaks, was die Ammoniumkonzentration und damit die
Ammoniumaufnahme verringert.
Die Minderung der Austauscherkapazita¨t wurde in statischen Batchversuchen unter
Variation des pH-Wertes experimentell untersucht. Abbildung 4.3 zeigt das Ergebnis
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Abb. 4.3: Beladungswerte von Ammonium an PC-Zeolith als Funktion des pH-
Wertes in Modellabwasser
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL: 50 ml; Kornfraktion: 63 − 125µm; Ausgangskonz. c0:
∼ 500mg/l NH+4 ; Kontaktzeit: 1 h; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 3, 94− 9, 48)
dieser Untersuchungen, die mit einer Sorbenskorngro¨ße von 63−125µm durchgefu¨hrt
wurden. Dargestellt sind hierbei experimentell ermittelte Beladungen mit Ammoni-
um an PC-Zeolith bei verschiedenen Ausgangs-pH-Werten als Mittelwerte mit
Standardabweichung aus drei unabha¨ngigen Versuchen.
Im pH-Bereich zwischen 6 und 8 zeigt sich eine nur geringe Abnahme der Bela-
dung mit Ammonium gegenu¨ber den Kapazita¨ten im neutralen pH-Bereich. Bei
pH-Werten zwischen 4 und 5 nimmt die Sorptionskapazita¨t um bis zu 17 % ab.
Dabei beeinflusst die zunehmende Konzentration an Hydroniumionen die Sorption
von Ammonium an PC-Zeolith, was sich in etwas niedrigeren Beladungswerten
wiederspiegelt (Koon und Kaufman, 1975). Bei pH-Werten unter 4 ist durch die
beginnende Zersto¨rung der Gitterstruktur durch Dealuminierung mit einer weiteren
Verminderung der Austauscherkapazita¨t zu rechnen1. Im basischen pH-Bereich zwi-
schen 8 und 9,5 nehmen die gemessenen Beladungswerte um bis zu 24 % ab. Durch
die zunehmende Verschiebung des Dissoziationsgleichgewichtes in Richtung Ammo-
niak ist bei pH-Werten > 9,5 ein weiteres Absinken der Kapazita¨ten zu erwarten.
1PC-Zeolith besitzt gema¨ß Anhang A.1 ein SiO2/Al2O3-Verha¨ltnis von 2,8 (Si/Al = 1,4).
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Der Ionenaustausch von Ammonium an PC-Zeolith verla¨uft daher bevorzugt im
neutralen pH-Wertbereich. Die pH-Werte im verwendeten Schlammwasser liegen im
Bereich von 6,5 bis 7,8 (vgl. Tab. 3.1). Im Schlammwasser ist daher nicht mit einer si-
gnifikant negativen Beeinflussung des Gleichgewichtes der Sorption von Ammonium
an PC-Zeolith durch den pH-Wert zu rechnen.
4.1.1.4 Einfluss der Abwasserzusammensetzung
Nach den Versuchsreihen zur Einzelstoff- und Zweistoffsorption aus definierten Mo-
delllo¨sungen wurde das Sorptionsgleichgewicht von Ammonium an PC-Zeolith in
realen Schlammwa¨ssern untersucht. Die Ermittlung der verschiedenen Beladungs-
werte erfolgte hierbei durch Variation der zu dem konstanten Volumen VL zugegebe-
nen Sorbensmasse m. Abbildung 4.4 zeigt das Ergebnis dieser Untersuchungen, die
mit einer Sorbenskorngro¨ße von 63− 125µm durchgefu¨hrt wurden.
Es wird deutlich, dass die Sorptionsfa¨higkeit von PC-Zeolith fu¨r Ammonium vom
Medium abha¨ngt, in dem das Ammonium gelo¨st ist. Vergleicht man die Sorpti-
Abb. 4.4: Isothermen der Sorption von Ammonium an PC-Zeolith bei unter-
schiedlichen Abwassermatrizes, Anpassung nach Langmuir
(Angaben zur Sorption in Modellabwasser: vgl. Abb. 4.1; Angaben zur Sorption in filtriertem
Schlammwasser: Sorbensmenge m: ∼ 0, 1− 5, 0 g; Volumen VL: 50 ml; Kornfraktion: 63− 125µm;
Ausgangskonz. c0: 568− 1.004mg/l NH+4 ; Kontaktzeit: 1 h; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 0− 7, 7)
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onskapazita¨ten aus Modellabwasser ohne konkurrierende Kationen mit denen aus
Schlammwasser, ist bei der komplexeren Abwassermatrix eine Verminderung der
Beladung zu beobachten. Ein Fitting der experimentell gewonnenen Gleichgewichts-
daten aus Schlammwasser mit Hilfe der Langmuir-Gleichung fu¨hrt zu einer ma-
ximalen Beladung qmax von 87, 4meq/100g. Verglichen mit der potentiellen Katio-
nenaustauschkapazita¨t (aus Tabelle 3.3) von 150, 1meq/100g sind im Mehrstoffsystem
Schlammwasser bei maximaler Beladung somit etwa 60 % der mo¨glichen Austausch-
pla¨tze mit Ammonium belegt.
Im Schlammwasser ist eine Vielzahl an Gegenionen vorhanden (vgl. Tab. 3.1). Be-
zogen auf die Konkurrenzkationen, die das Selektivita¨tsverhalten bestimmen, liegt
Ammonium dabei deutlich im a¨quivalenten U¨berschuss vor. Wu¨rde man fu¨r jedes
Kationenpaar die Gleichgewichtsbedingungen bezu¨glich Ammonium einzeln betrach-
ten, wa¨re theoretisch eine negative Beeinflussung der Sorption von Ammonium an
PC-Zeolith durch konkurrierende Kationen im Schlammwasser auszuschließen.
Die Untersuchungen mit realen Schlammwa¨ssern verdeutlichen jedoch, dass sich im
System verschiedener Kationen allein mit steigender Kationensta¨rke die Ammoni-
umaufnahme verringert. Gema¨ß Plaß (2007) ist dies auf die ho¨heren Konzentrati-
onsgradienten und damit erho¨hten Stoffstro¨me der anderen austauschbaren Kationen
zuru¨ckzufu¨hren. Die im Vergleich zur Einzelstoffsorption flachere Anfangssteigung
der Isotherme belegt das sich a¨ndernde Affinita¨tsverhalten im Schlammwasser.
4.1.1.5 Einfluss der Sorbenskorngro¨ße
Das Sorptionsvermo¨gen von PC-Zeolith ha¨ngt weiterhin von dessen Partikeldurch-
messer ab. Kleinere Ko¨rner besitzen bei gleicher Sorbensmenge eine gro¨ßere a¨ußere
Oberfla¨che als gro¨ßere Ko¨rner, wodurch ein vermehrter Zugang zur inneren Ober-
fla¨che geschaffen wird. Da die Ammoniumkationen in gro¨ßeren Ko¨rnern außerdem
la¨ngere Diffusionswege zu den Austauschpla¨tzen zuru¨cklegen mu¨ssen, sind bei ver-
schiedenen Partikelgro¨ßen unterschiedlich hohe Umsa¨tze zu erwarten (Hlavay et al.,
1982). Mittels statischen Batchversuchen wurde der Einfluss der Sorbenskorngro¨ße
auf das Sorptionsverhalten von Ammonium an PC-Zeolith in Schlammwa¨ssern
quantifiziert. Abbildung 4.5 zeigt das Ergebnis dieser Untersuchungen. Die Bela-
dungswerte aus mindestens fu¨nf unabha¨ngigen Versuchsansa¨tzen werden als Box-
plot dargestellt. Die untere und obere Umrandung der Box beschreiben das erste
und dritte Quartil der Messwerte. Der Querbalken in der Box gibt den Median an.
Die Versuche belegen den Einfluss der verwendeten Partikelgro¨ßenfraktion auf das
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Abb. 4.5: Beladungswerte von Ammonium an PC-Zeolith als Funktion der Sor-
benskorngro¨ße in filtriertem Schlammwasser
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL: 50 ml; Ausgangskonz. c0: 586−842mg/l NH+4 ; Kontaktzeit:
1 h; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 4− 7, 8)
Sorptionsverhalten. Fraktionen mit kleineren Partikeldurchmessern besitzen gro¨ßere
Beladungswerte. Die ho¨chste Ammoniumbeladung von PC-Zeolith wird mit der
Partikelgro¨ßenfraktion < 63µm erzielt. Hierbei betra¨gt in Schlammwasser die Be-
ladung im Mittel 80, 6meq/100g. Fu¨r die Fraktionen 63 − 125µm und 125 − 250µm
sind die mittleren Beladungswerte mit 64, 8meq/100g bzw. 54, 0meq/100g etwas nied-
riger. Eine deutlichere Abnahme des Sorptionsvermo¨gens ist bei einer Verwendung
der Kornfraktionen 250− 500µm, 500− 1000µm und 1− 2 mm zu verzeichnen. Die
mittleren Beladungswerte liegen hier allesamt unter 23, 0meq/100g.
Zu einem großen Teil la¨sst sich die nachgewiesene Abha¨ngigkeit des Sorpionsvermo¨-
gens von der Partikelgro¨ße mit der Zunahme der a¨ußeren Oberfla¨che bei kleineren
Ko¨rnern begru¨nden. Weiterhin ist bei großen Ko¨rnern zu vermuten, dass durch den
verminderten Zugang in das Poreninnere auch generell weniger Belegungspositio-
nen zur Verfu¨gung stehen. Bei der folglich begrenzten Anzahl an erreichbaren Aus-
tauschpla¨tzen treten Konkurrenzeffekte vermehrt in den Vordergrund. Dies wu¨rde
die deutlichere Abnahme bei den Kornfraktionen 250− 500µm, 500− 1000µm und
1− 2 mm erkla¨ren.
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Der Ionenaustausch an PC-Zeolith verla¨uft daher bevorzugt bei Verwendung mo¨g-
lichst kleiner Sorbensko¨rner. Bei einer Anwendung im Festbett ist eine beliebige
Verkleinerung der Partikeldurchmesser jedoch nicht ratsam, da unterhalb einer kri-
tischen Korngro¨ße der erho¨hte Druckverlust u¨ber der Schu¨ttung einen rentablen
Betrieb unmo¨glich macht.
4.1.1.6 Einfluss der Kontaktzeit
Das Sorptionsgleichgewicht beschreibt einen stabilen Zustand, der sich nach hin-
reichend langer Kontaktzeit zwischen Sorptivkonzentration in der Lo¨sung und Sor-
bensbeladung einstellt. Die Sorptionskinetik umschreibt den zeitlichen Ablauf dieses
Sorptionsvorgangs. Unbedingt erforderlich wird die Kenntnis des zeitlichen Verlaufs
der Sorption bei der Auslegung technischer Sorptionsverfahren.
In zeitabha¨ngigen Batchversuchen wurde der Einfluss der Kontaktzeit auf den Sorp-
tionsvorgang in Schlammwasser untersucht. Durch Variation der Schu¨ttelzeit konn-
ten entsprechende Beladungs-Zeit-Verla¨ufe experimentell bestimmt und ausgewertet
werden. Abbildung 4.6 zeigt fu¨r die zwei Sorbensmengen m1 = 0, 25 g und m2 =
2, 0 g das Ergebnis der Untersuchungen mit der Partikelgro¨ßenfraktion 63− 125µm.
Die Fehlerbalken beschreiben die Standardabweichung vom Mittelwert der drei un-
abha¨ngigen Versuchsansa¨tze.
Die Messpunkte verdeutlichen den schnellen Verlauf der Sorption von Ammonium
aus Schlammwasser an PC-Zeolith. Schon nach wenigen Minuten werden hohe
Beladungswerte erzielt. Nach etwa einer Stunde wird die Einstellung des Sorpti-
onsgleichgewichtes erkennbar. Mit zunehmender Sorbensmenge m, sprich gro¨ßerer
Sorbensdosierung, la¨uft die Sorption schneller ab. Bei einer Zeolithdosierung von
40 g/l werden schon nach 30 Minuten u¨ber 90 % der Sorptionskapazita¨t erreicht. Bei
einer kleineren Gabe von 5 g/l ist zum gleichen Zeitpunkt der Sorptionsvorgang erst
zu etwa 85 % abgelaufen. Die schnellere Sorptionskinetik bei gro¨ßerer Sorbensdosie-
rung la¨sst sich mit der erho¨hten Anzahl von Sorptionspla¨tzen erkla¨ren.
4.1.2 Sorption im Festbett
4.1.2.1 Einfluss der Sorbenskorngro¨ße
In Kapitel 4.1.1.5 wird mittels statischen Batchversuchen der erhebliche Einfluss des
Partikeldurchmessers auf das Sorptionsvermo¨gen von PC-Zeolith nachgewiesen.
Mit abnehmender Sorbenskorngro¨ße steigt die erreichbare Beladungskapazita¨t (vgl.
Abb. 4.5). Fu¨r die Sorption im Festbett kann der beschriebene Einfluss des Partikel-
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Abb. 4.6: Sorption von Ammonium an PC-Zeolith als Funktion der Kontaktzeit
in filtriertem Schlammwasser
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 25 g bzw. ∼ 2, 0 g; Volumen VL: 50 ml; Kornfraktion: 63 − 125µm; Aus-
gangskonz. c0: 800− 870mg/l NH+4 ; Kontaktzeit: 1− 360 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 3)
durchmessers nur begrenzt ausgenutzt werden. Mit abnehmender Sorbenskorngro¨ße
nimmt der u¨ber die Schu¨ttung auftretende Druckverlust zu und ist ab einer be-
stimmten Gro¨ße wirtschaftlich nicht mehr vertretbar. In den Laborfilterversuchen
wurde die Korngro¨ßenfraktion im Festbett dementsprechend angepasst. Die kleinste
verwendete Kornfraktion war die Fraktion 125− 250µm.
Abbildung 4.7 zeigt den Einfluss der verwendeten Sorbenskorngro¨ße auf das Durch-
bruchsverhalten von Ammonium durch ein Festbett von PC-Zeolith. Fu¨r die Korn-
fraktionen 125−250µm und 500−1.000µm ist die experimentell ermittelte Ammoni-
umkonzentration am Filterausgang als Mittelwert mit Standardabweichung aus drei
unabha¨ngigen Versuchen in Abha¨ngigkeit des durchgesetzten Flu¨ssigkeitsvolumens
aufgetragen. Die Form der Durchbruchskurve ist fu¨r beide Kornfraktionen a¨hnlich
steil. Mit kleineren Sorbensko¨rnern findet der Durchbruch von Ammonium in den
Ablauf des Filters jedoch spa¨ter statt. Der fru¨hzeitige Durchbruch mit der Korn-
fraktion 500 − 1.000µm kann durch eine erho¨hte Kanalbildung in der Schu¨ttung
respektive durch eine erho¨hte Randga¨ngigkeit erkla¨rt werden.
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Abb. 4.7: Konzentrationsverla¨ufe am Filterausgang fu¨r Filterexperimente in Mo-
dellabwasser bei unterschiedlicher Sorbenskorngro¨ße von PC-Zeolith
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 10BV/h; Filtergeschwin-
digkeit vF : 2, 2m/h; Ausgangskonz. c0: 1.000mg/l NH+4 ; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 3)
4.1.2.2 Einfluss des Volumenstroms
Fu¨r eine großtechnische Anwendung im industriellen Maßstab sind mo¨glichst ho-
he Beschickungsraten erstrebenswert. Um den Einfluss des Volumenstroms auf das
Durchbruchsverhalten von Ammonium durch ein Festbett von PC-Zeolith zu un-
tersuchen, wurde die Laborfiltersa¨ule mit verschiedenen Volumenstro¨men beschickt.
Das durchgesetzte Flu¨ssigkeitsvolumen in Bettvolumina pro Stunde betrug dabei et-
wa 5 BV/h bzw. 10 BV/h. Dies entspricht einer Filtergeschwindigkeit von vF = 1, 15m/h
bzw. vF = 2, 21m/h und einer effektiven Aufenthaltszeit der Lo¨sung im Festbett von
τ = 7, 18 min bzw. τ = 3, 39 min.
Abbildung 4.8 zeigt das Ergebnis dieser Untersuchungen, die in drei unabha¨ngigen
Versuchen mit einer Sorbenskorngro¨ße von 125 − 250µm ermittelt wurden. Aufge-
tragen ist die experimentell ermittelte Ammoniumkonzentration am Filterausgang
bezogen auf die Ammoniumkonzentration am Filtereingang in Abha¨ngigkeit des
durchgesetzten Flu¨ssigkeitsvolumens in Bettvolumina. Der Durchbruch von Ammo-
nium beginnt bei dem gro¨ßeren Volumenstrom von 10 BV/h etwas fru¨her. Ho¨here
Filtergeschwindigkeiten fu¨hren also zu einem Anwachsen der Breite des Konzentra-
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Abb. 4.8: Durchbruchskurven fu¨r Filterexperimente in Modellabwasser bei unter-
schiedlichem Volumenstrom
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 5BV/h bzw. 10BV/h;
Filtergeschwindigkeit vF : 1, 1m/h bzw. 2, 2m/h; Ausgangskonz. c0: 1.000mg/l NH+4 ; Kornfraktion:
125− 250µm; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
tionsprofils und damit der Austauschzone im Festbettfilter. Diese Ausdehnung der
Austauschzone wirkt sich im Bereich von 5 BV/h bis 10 BV/h jedoch noch nicht signi-
fikant auf die Form der Durchbruchskurve aus.
Besser ablesen la¨sst sich der Einfluss des Volumenstroms auf das Durchbruchsver-
halten an den erreichten Nutzkapazita¨ten der beiden Filtersa¨ulen. Tabelle 4.2 listet
fu¨r drei definierte Durchbruchsgrade (10 %, 50 %, 90 %) die erreichten mittleren Be-
ladungen qmittel im Festbett auf. Es fa¨llt auf, dass die Beladungswerte fu¨r alle drei
Durchbruchsgrade bei einem Volumenstrom von 10 BV/h kleiner sind als bei einem
Volumenstrom von 5 BV/h. Bei einem Durchbruch von 90 % wird mit einem Volumen-
strom von 10 BV/h eine mittlere Beladung von gerade noch 60, 9meq/100g im Festbett
erreicht. Die gro¨ßere Breite der Austauschzone bei ho¨herem Volumenstrom fu¨hrt zu
einer schlechteren Ausnutzung der Sorptionskapazita¨t von PC-Zeolith. Anders als
beim kleineren Volumenstrom reichen die Beladungswerte in diesem Fall nicht an
die Gleichgewichtsbeladungen heran.
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Tab. 4.2: Mittlere Beladungswerte von PC-Zeolith im Festbett fu¨r definierte
Durchbruchsgrade bei unterschiedlichem Volumenstrom
Durchbruchs- 5 BV/h 10 BV/h
grad qmittel qmittel
10 % 13, 7meq/100g 10, 9meq/100g
50 % 39, 3meq/100g 29, 2meq/100g
90 % 88, 3meq/100g 60, 9meq/100g
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 5BV/h bzw. 10BV/h;
Filtergeschwindigkeit vF : 1, 1m/h bzw. 2, 2m/h; Ausgangskonz. c0: 1.000mg/l NH+4 ; Kornfraktion:
125− 250µm; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
4.1.2.3 Einfluss der Abwasserzusammensetzung
Nach den Versuchsreihen zur reinen Einzelstoffsorption im Festbett mit PC-Zeo-
lith wurde das Durchbruchsverhalten in realen Schlammwa¨ssern untersucht. Ab-
bildung 4.9 zeigt die Durchbruchskurve fu¨r drei unabha¨ngige Filterexperimente in
Schlammwasser mit einer Sorbenskorngro¨ße von 125 − 250µm bei einem Volumen-
Abb. 4.9: Konzentrationsverlauf am Filterausgang und Beladungsverlauf wa¨hrend
eines Filterexperiments in filtriertem Schlammwasser
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 5BV/h; Filtergeschwin-
digkeit vF : 1, 1m/h; Ausgangskonz. c0: 776mg/l NH+4 ; Kornfraktion: 125−250µm; Temp.: ∼ 21 ˚C;
pH: 7, 2)
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strom von 5 BV/h. Abgebildet ist die experimentell ermittelte Ammoniumkonzen-
tration am Filterausgang in Abha¨ngigkeit der durchgesetzten Flu¨ssigkeitsmenge.
Zusa¨tzlich ist die mittlere Beladung qmittel des Ionenaustauschers im Festbett auf-
getragen. Nach etwa 7 BV erreicht die Ammoniumkonzentration einen Wert von
378mg/l NH+4 und liegt damit leicht unterhalb der halben Zulaufkonzentration. Ein
Durchbruch von 90 % ist nach einem Durchsatz von etwa 30 BV erreicht. U¨ber die ge-
samte Versuchsdauer betrachtet, steigt die mittlere Beladung auf 49, 9meq/100g. Dieser
Wert deckt sich gut mit dem Ergebnis der Gleichgewichtsuntersuchung. Die Gleich-
gewichtsbeladungen in Schlammwasser liegen fu¨r einen PC-Zeolith der Kornfrak-
tion 125− 250µm im Mittel bei 54, 0meq/100g (vgl. Abbildung 4.5).
In Abbildung 4.10 ist zusa¨tzlich zur Ammoniumkonzentration auch die experimentell
ermittelte Kaliumkonzentration am Filterausgang bezogen auf die Konzentration
am Filtereingang aufgetragen. Im Vergleich zu Ammonium bewegt sich Kalium mit
Abb. 4.10: Normierte Konzentrationsverla¨ufe am Filterausgang fu¨r Ammonium
und Kalium wa¨hrend eines Filterexperiments in filtriertem Schlamm-
wasser
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 5BV/h; Filtergeschwin-
digkeit vF : 1, 1m/h; Ausgangskonz. c0,NH+4 : 776
mg/l NH+4 ; Ausgangskonz. c0,K+ : 138, 6mg/l K
+;
Kornfraktion: 125− 250µm; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 2)
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ho¨herer Geschwindigkeit durch den Filter und beginnt fru¨her durchzubrechen. Der
Filterablauf entha¨lt Kaliumkonzentrationen von bis zu 985, 3mg/l K+, was weit u¨ber
der Ausgangskonzentration von 138, 6mg/l K+ liegt. Das Verha¨ltnis aus Eingangs-
und Ablaufkonzentration steigt fu¨r Kalium auf Werte von ca/c0 > 7 an. Erst nach-
dem auch Ammonium beginnt durchzubrechen, sinkt die Kaliumkonzentration bis
die Eingangskonzentration erreicht ist.
Die Menge an Kalium am Filterausgang setzt sich wa¨hrend der ersten Beladung aus
Ionen zusammen, die einerseits aus dem Schlammwasser stammen (vgl. Tabelle 3.1)
und andererseits von origina¨r mit Kalium besetzten Kationenpla¨tzen des PC-Zeo-
liths ausgetauscht wurden (vgl. Tabelle 3.3). Der hohe Anstieg der Kaliumkonzen-
tration am Filterausgang deutet darauf hin, dass zuna¨chst sorbierte Kaliumkationen
aus dem Schlammwasser im Verlauf des Filterversuchs von anderen, sta¨rker bevor-
zugten Kationen verdra¨ngt werden (vgl. Kapitel 2.3.3). Nach den Erkenntnissen aus
Kapitel 4.1.1.2 zum Einfluss konkurrierender Kationen kommt im vorliegenden Fall
nur Ammonium als sta¨rker sorbierbare Komponente in Frage. Auf ihrem Weg durch
das Festbett treffen Ammoniumkationen also auf PC-Zeolithe, die mit Kalium
vorbeladen wurden. In der Folge kommt es zu einer Desorption von Kalium, wo-
durch dessen Ablaufkonzentration u¨ber den urspru¨nglichen Wert am Filtereingang
steigt. Ab dem 5. Bettvolumen beginnt auch Ammonium durchzubrechen und die
Kaliumkonzentration sinkt. Mit Erreichen der Eingangskonzentrationen nach 45 BV
ist der Vorgang der Desorption von Kalium durch Ammonium abgeschlossen.
Die verschiedenen Herku¨nfte von durchbrechenden Kaliumkationen sind fla¨chenan-
teilig in Abbildung 4.11 dargestellt. Der Anteil von Kalium aus Schlammwasser,
ergibt sich aus der Fla¨che, die durch die Gerade ci/c0 = 1 und der Durchbruchskurve
eingeschlossen wird. Fu¨r die Bestimmung des Anteils von origina¨r mit Kalium be-
setzten Austauschpla¨tzen im PC-Zeolith wird die bei der Kationenaustauschkapa-
zita¨t ermittelte Menge an Kalium von 39, 0meg/100g herangezogen (vgl. Tabelle 3.3).
Es wird weiter angenommen, dass alle urspru¨nglich mit Kalium belegten Pla¨tze
mit Erreichen des Gleichgewichts nach 45 BV umbesetzt wurden. Der sich daraus
ergebende Durchbruch von Kalium wird gleichma¨ßig u¨ber den Durchsatz verteilt
und fla¨chenma¨ßig von der Durchbruchskurve abgetragen. Es verbleibt ein dritter
Fla¨chenanteil, der die Desorption von vorbeladenen Kaliumkationen durch Ammo-
nium beschreibt. Dies besta¨tigt die Annahme, dass Ammonium im Vergleich zu
seinem gro¨ßten Konkurrenten Kalium die sta¨rker sorbierbare Komponente darstellt.
Mit den Versuchen zum Durchbruchsverhalten im Festbett ist es damit gelungen,
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Abb. 4.11: Normierter Konzentrationsverlauf am Filterausgang fu¨r Kalium
wa¨hrend eines Filterexperiments in filtriertem Schlammwasser
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 5BV/h; Filtergeschwin-
digkeit vF : 1, 1m/h; Ausgangskonz. c0,NH+4 : 776
mg/l NH+4 ; Ausgangskonz. c0,K+ : 138, 6mg/l K
+;
Kornfraktion: 125− 250µm; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 2)
in der betrachteten Schlammwassermatrix Ammonium als die von PC-Zeolith be-
vorzugteste Ionenart zu charakterisieren.
Die Beobachtung aus Kapitel 4.1.1.4, dass sich im System verschiedener Kationen
die Ammoniumaufnahme allein mit steigender Kationensta¨rke verringert, wieder-
holt sich bei den Versuchen zur Sorption im Festbett mit PC-Zeolith. In Ab-
bildung 4.12 ist das Durchbruchsverhalten in Modellabwasser und Schlammwasser
vergleichend dargestellt. Aufgetragen ist die experimentell ermittelte Ammonium-
konzentration am Filterausgang bezogen auf die Ammoniumkonzentration am Fil-
tereingang in Abha¨ngigkeit der spezifisch durchgesetzten Sorptivmasse aus VL/m · c0.
Diese Art der Auftragung wu¨rde bei gleichem Sorptionsverhalten im Festbett zu de-
ckungsgleichen Durchbruchskurven fu¨hren, auch wenn sich Sorptivzulaufkonzentra-
tion oder Schu¨ttho¨he unterscheiden. Mit fortschreitendem Durchbruchsgrad sind in
Schlammwasser allerdings bei gleicher spezifisch durchgesetzter Sorptivmasse ho¨here
Durchbru¨che zu beobachten als in Modellabwaser. Die komplexere Abwassermatrix
des Schlammwassers fu¨hrt also trotz der beschriebenen Affinita¨ten zu einer Vermin-
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Abb. 4.12: Sorptivmassenbezogene Durchbruchskurven fu¨r Filterexperimente in
Modellabwasser und filtriertem Schlammwasser bei gleichem Volumen-
strom
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 5BV/h; Filtergeschwin-
digkeit vF : 1, 1m/h; Angaben zur Sorption in Modellabwasser: vgl. Abb. 4.8; Angaben zur Sorption
in filtriertem Schlammwasser: vgl. Abb. 4.9)
derung der Beladung im Festbett.
4.2 Regenerationsverhalten ammoniumbeladener PC-Zeolithe
4.2.1 Regeneration im Batchexperiment
Zur Ermittlung der Gleichgewichtslage der Regeneration wurde zuna¨chst untersucht,
wie viel Ammonium im neutralen pH-Wertbereich mit Hilfe verschiedener Natri-
umkonzentrationen von PC-Zeolith eluiert werden kann. Dafu¨r wurden im Vor-
feld die Proben (0, 5 g PC-Zeolith) mit einer Modelllo¨sung (c0 = 500mg/l NH
+
4 )
ins Gleichgewicht gebracht und im Anschluss mit 50 ml einer Natriumchloridlo¨sung
(0, 02−25, 0 g/l Na+; pH: 7, 1 ) versetzt. Zusa¨tzlich wurde eine Regeneration mit 50 ml
einer Natronlaugelo¨sung (0, 02−25, 0 g/l Na+; pH: 8, 8−13, 6 ) untersucht. Das Ergeb-
nis beider Versuchsreihen (Dreifachbestimmung) ist in Abbildung 4.13 dargestellt.
Der Wirkungsgrad der Regeneration erho¨ht sich bei Steigerung der Natriumkon-
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Abb. 4.13: Wirkungsgrad der Eluierung des Ammoniums bei unterschiedlichen Na-
triumkonzentrationen und pH-Werten
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL,Reg.: 50 ml; Kornfraktion: 63 − 125µm; Kontaktzeit: 1 h;
Temp.: 20− 22 ˚C)
zentration im Regenerationsmittel, was zu erwarten war. Im Batchexperiment mit
NaCl steigt die Effizienz bis auf 71 % an (25, 0 g/l Na+; pH: 7, 1 ). Eine vollsta¨ndige
Ru¨ckgewinnung des sorbierten Ammoniums in die Lo¨sung wird mit Natriumchlo-
ridlo¨sung als Regenerationsmittel im hier betrachteten Konzentrationsbereich nicht
erreicht. Anders bei der Eluierung mit Natronlauge, mit der ein Wirkungsgrad von
100 % erzielt und PC-Zeolith vollsta¨ndig bezu¨glich Ammonium regeneriert wer-
den kann (25, 0 g/l Na+; pH: 13, 6 ). Schon bei einer Na+-Konzentration von 5, 01 g/l
wird mit NaOH eine nahezu vollsta¨ndige Regeneration des Ionenaustauschers er-
reicht (97 %).
Bei der Steigerung des pH-Wertes durch Natronlauge vera¨ndert sich die Speziati-
on der sorbierten Stickstoffverbindungen. Das Dissoziationsgleichgewicht NH+4 /NH3
verschiebt sich in Richtung des ungeladenen Ammoniaks. Dieses wird nicht mehr
an PC-Zeolith gebunden und in die Lo¨sung abgegeben. Aus diesem Grund wird
im Batchversuch mit NaOH bei einer Natriumkonzentration von 0, 06− 25, 0 g/l eine
ho¨here Effizienz erwirkt als im Batchversuch mit NaCl. Dass bei einer Konzentration
von 0, 02 g/l Na+ mit NaOH im Mittel weniger Ammonium desorbiert als mit NaCl
ist nicht erkla¨rbar.
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In zeitabha¨ngigen Batchversuchen wurde der Einfluss der Kontaktzeit auf den De-
sorptionsvorgang in Natriumchloridlo¨sung untersucht. Durch Variation der Schu¨t-
telzeit konnten fu¨r drei verschiedene Natriumkonzentrationen entsprechende Rege-
nerations-Zeit-Verla¨ufe experimentell entwickelt und ausgewertet werden. Abbil-
dung 4.14 zeigt das Ergebnis der Untersuchungen, die die in drei unabha¨ngigen
Versuchen mit einer Partikelgro¨ßenfraktion von 63− 125µm ermittelt wurden.
Die Messpunkte verdeutlichen den schnellen Verlauf der Desorption des auf dem
Ionenaustauscher befindlichen Ammoniums in Natriumchloridlo¨sung mit 1,0; 5,0 und
25, 0 g/l Na+. Dabei ist ein zweiphasiger Verlauf der Desorptionskinetik erkennbar.
Die Experimente zeigen einen sehr schnellen ersten Schritt im Desorptionsverlauf.
Abha¨ngig von der Natriumkonzentration im Regenerationsmittel werden im ersten
Schritt etwa 70 − 90 % des maximalen Regenerationsgrades erreicht. Darauf folgt
eine etwas langsamere Phase bis zur Einstellung des maximalen Desorptionsgrades.
Nach spa¨testens einer Stunde ist die Gleichgewichtslage der Regeneration mit NaCl
(1, 0− 25, 0 g/l Na+; pH: 7, 1 ) erreicht und es wird ein stabiler Zustand beschrieben.
Bei einer Verla¨ngerung der Kontaktzeit bis 180 min ist keine signifikante A¨nderung
Abb. 4.14: Wirkungsgrad der Eluierung des auf PC-Zeolith befindlichen Am-
moniums als Funktion der Kontaktzeit in Natriumchloridlo¨sung
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL,Reg.: 50 ml; Kornfraktion: 63− 125µm; Kontaktzeit: 10−
180 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
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der Effizienz erkennbar.
4.2.2 Regeneration im Filterbetrieb
Findet die Regeneration im Filterbetrieb statt, wird PC-Zeolith im periodischen
Wechsel von Beladung und Regeneration betrieben. Abbildung 4.15 zeigt am Fil-
terausgang gemessene Konzentrationsverla¨ufe wa¨hrend eines solchen Wechsels von
Beladung und Regeneration im Filter. Aufgetragen sind die mittleren Konzentratio-
nen von Ammonium und Kalium am Filterausgang u¨ber das durchgesetzte Flu¨ssig-
keitsvolumen in Bettvolumina. PC-Zeolith wird zuna¨chst im Filterbetrieb bela-
den (vgl. Abb. 4.10). In Schlammwasser ist der Ionenaustauscher dabei nach etwa
45 Bettvolumina mit Ammonium voll beladen und muss regeneriert werden. In ei-
nem Spu¨lschritt wird der Filter zuna¨chst bei hoher Filtergeschwindigkeit (50 BV/h)
mit destilliertem Wasser gespu¨lt. Danach folgt die Regeneration im Gleichstrom von
unten nach oben mit Natriumchloridlo¨sung (1mol/l) bei einem Volumenstrom von
3 BV/h.
Abb. 4.15: Konzentrationsverla¨ufe fu¨r Ammonium und Kalium am Filterausgang
bei einem Wechsel von Beladung in Schlammwasser und Regeneration
mit NaCl (1mol/l)
(Angaben zur Beladung in Schlammwasser: vgl. Abb. 4.10; Angaben zur Regeneration mit NaCl:
vgl. Abb. 4.16)
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Die Regeneration mit NaCl fu¨hrt zu einer sehr starken Aufkonzentrierung des Am-
moniums. Es werden Konzentrationen von u¨ber 5, 0 g/l NH+4 erreicht. Wa¨hrend der
Regeneration wird neben Ammonium auch Kalium eluiert. Die Konzentrationen
steigen bis auf Werte u¨ber 1, 0 g/l K+ an. Einen detaillierten Einblick in den Verlauf
der Regeneration mit NaCl (1mol/l) gibt Abbildung 4.16. Neben den experimentell
ermittelten mittleren Ablaufkonzentrationen sind hier u¨ber dem Durchsatz auch die
regenerierten Mengen fu¨r Ammonium und Kalium in meq/100g aufgetragen.
Innerhalb der ersten 4 BV kann der Hauptteil des gebundenen Ammoniums eluiert
werden. Nach einem Durchsatz von 9 BV steigt die regenerierte Gesamtmenge an
Ammonium auf mittlere 39, 1meq/100g. Bilanziert man sorbierte (vgl. Abb. 4.9) und
regenerierte Menge an Ammonium, werden insgesamt 78 % des auf dem Filter be-
findlichen Ammoniums eluiert. Vergleicht man dies mit der Gleichgewichtslage der
Regeneration aus Abbildung 4.13, kann davon ausgegangen werden, dass sich im
Filter ein Gleichgewicht eingestellt hat.
Die freigesetzte Menge an Kalium fa¨llt dagegen mit 4, 5meq/100g deutlich geringer aus.
Abb. 4.16: Konzentrationsverla¨ufe fu¨r Ammonium und Kalium am Filterausgang
und Regenerationsverla¨ufe bei der Regeneration mit NaCl (1mol/l)
(Filterdurchmesser dF : 1, 5 cm; Filterla¨nge lF : 21, 6 cm; Volumenstrom QF : 3BV/h; Filtergeschwin-
digkeit vF : 0, 6m/h; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
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Hieraus wird nochmals deutlich, dass wa¨hrend der Sorption in filtriertem Schlamm-
wasser PC-Zeolith weitaus weniger Kalium als Ammonium aufnimmt und Am-
monium somit als das bevorzugtere Kation betrachtet werden kann.
4.3 Wiederbeladung regenerierter Austauscher im
Batchexperiment
Um die Sorption von Ammonium an PC-Zeolith im periodischen Wechsel von
Beladung und Regeneration zu untersuchen, wurde eine beladene Zeolithprobe re-
generiert und im Anschluss wieder beladen. Dieser Zyklus wurde mehrere Male wie-
derholt. Insgesamt wurde eine Probe zehnmal beladen und neunmal regeneriert. Die
ermittelten Beladungswerte der ersten bis zehnten Beladung sind fu¨r sechs verschie-
dene Proben in Abbildung 4.17 dargestellt.
Mit ansteigender Beladungszahl unterliegen die Beladungswerte keinem signifikanten
Abwa¨rtstrend. Auch wenn die Beladungswerte zwischen Beladungsnummer 2 und 5
etwas schwanken, bis zum zehnten Beladungsdurchgang ist im Vergeich zur ersten
Abb. 4.17: Beladungswerte von Ammonium an PC-Zeolith als Funktion der Be-
ladungsnummer in Modellabwasser fu¨r sechs Wiederholungsversuche
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL: 50 ml; Kornfraktion: 63− 125µm; Ausgangskonz. c0,NH+4 :
1.000mg/l NH+4 ; Ausgangskonz. c0,Reg.: 25, 0 g/l Na
+; Temp.: 20− 22 ˚C; pH: 6, 9− 7, 1)
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Beladung keine signifikante Abnahme des Sorptionsvermo¨gens von PC-Zeolith
festzustellen.
Vor der ersten Beladung liegt PC-Zeolith in seiner natu¨rlichen Form vor, in der
die Austauschpla¨tze mit verschiedenen Kationen belegt sind. Nach der ersten Re-
generation mit NaCl wird PC-Zeolith in eine anna¨hernd monokationische Form
u¨berfu¨hrt. Dies ist der Grund fu¨r das verbesserte Aufnahmevermo¨gen fu¨r Ammoni-
um wa¨hrend der zweiten Beladung (Inglezakis et al., 2001). Die sich in der Folge
ergebende Abnahme bis zur zehnten Beladung ist auf die nicht vollsta¨ndige Rege-
neration mit NaCl zuru¨ckzufu¨hren (vgl. Kapitel 4.2.1). Grundsa¨tzlich kann aus den
Untersuchungen aber geschlossen werden, dass mehrere Beladungen mo¨glich sind.
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4.4.1 Grenzstromdichte
Die Elektrodialyse wird u¨blicherweise spannungskonstant betrieben, indem die elek-
trische Spannung U auf einem eingestellten Niveau gehalten wird. Um eine derartige
Betriebsweise ohne U¨berschreiten der Grenzstromdichte umsetzen zu ko¨nnen, muss-
te diese vorab experimentell bestimmt werden (vgl. Kapitel 3.5.2). Nach Erreichen
der Grenzstromdichte ist die transportierte Menge an Ionen nicht mehr direkt pro-
portional zur Stromsta¨rke. Die Energie des elektrischen Feldes wird dann teilweise
fu¨r die Wasserspaltung verwendet. Die Ermittlung der Grenzstromdichte erfolgte
durch grafische Auswertung von Strom-Spannungsdiagrammen (vgl. Abb. 2.13(a)).
Die grafische Grenzstromdichteerfassung aus gemessenen Strom-Spannungskurven
ist in Abbildung 4.18 dargestellt. Die ermittelten Grenzstromdichten wurden mit
der Methode nach Cowan und Brown (1959) u¨berpru¨ft (vgl. Abb. 2.13(b)). Die
Erfassung der Grenzstromdichte mit der Methode nach Cowan und Brown (1959)
findet sich in Anhang A.7. In Tabelle 4.3 sind die mit beiden Methoden ermittelten
Grenzstromdichten einander gegenu¨bergestellt.
Ist die mittlere Kammer im Elektrodialysemodul nicht mit PC-Zeolith befu¨llt, er-
gibt sich aus der gemessenen Strom-Spannungskurve eine Grenzstromdichte iGrenz.
von 11, 6mA/cm2. Dies entspricht einer Stromsta¨rke von 0, 84 A. Der Einsatz von
PC-Zeolith in die Ionenaustauscherkammer fu¨hrt zu etwas niedrigeren Grenz-
stromdichten in den gemessenen Strom-Spannungskurven. Mit PC-Zeolith der
Kornfraktion 500−1.000µm als Ionenaustauschermaterial in der mittleren Kammer
des Elektrodialysemoduls ergibt sich eine Grenzstromdichte iGrenz. von 9, 6mA/cm2.
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Abb. 4.18: Grafische Ermittlung der Grenzstromdichte aus gemessenen Strom-
Spannungskurven
(ED-Modul: Laborprototyp; 0,03-molare (NH4)2SO4-Lo¨sung; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ :
0, 9 cm/s; weitere Angaben: vgl. Kapitel 3.5.2)
Tab. 4.3: Grafisch ermittelte Grenzstromdichten aus gemessenen Strom-Span-
nungskurven
Ionenaustauscher- iGrenz. iGrenz.
kammer aus I-U -Diagramm nach Cowan
vgl. Abb. 4.18 und Brown (1959)
mit PC-Zeolith 8, 9mA/cm2 8, 9mA/cm2
125− 250µm
mit PC-Zeolith 9, 6mA/cm2 9, 3mA/cm2
500− 1.000µm
ohne PC-Zeolith 11, 6mA/cm2 11, 6mA/cm2
(ED-Modul: Laborprototyp; 0,03-molare (NH4)2SO4-Lo¨sung; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ :
0, 9 cm/s; weitere Angaben: vgl. Kapitel 3.5.2)
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Dies entspricht einer Stromsta¨rke von 0, 69 A. Bei Verwendung einer kleineren Korn-
gro¨ße von 125− 250µm wird die Grenzstromdichte iGrenz. bei 8, 9mA/cm2 bzw. einer
Stromsta¨rke von 0, 64 A erreicht. Mit den zwei betrachteten Methoden zur grafischen
Ermittlung der Grenzstromdichte werden anna¨hernd gleiche Werte fu¨r die Grenz-
stromdichte erzielt.
Unter den fu¨r die elektrodialytische Regeneration charakteristischen Bedingungen
bewirkt das Einbringen von PC-Zeolith in die mittlere Kammer des Elektrodialy-
semoduls eine Erho¨hung des elektrischen Widerstandes der Versuchszelle. Die Ionen
in der Lo¨sung (0,03-molare (NH4)2SO4-Lo¨sung) haben somit einen sta¨rkeren Ein-
fluss auf den Ladungstransport als die mobilen Gegenionen in PC-Zeolith. Dies
ist auch der Grund dafu¨r, dass die Grenzstromdichte bei Befu¨llung mit einer kleine-
rer Korngro¨ße und damit einem geringerem Hohlraumvolumen weiter absinkt. Die
der Konzentration an (NH4)2SO4 zugeho¨rige spezifische Leitfa¨higkeit betra¨gt nach
Haynes und Lide (2010) bei einer Temperatur von 20 ◦C 6, 8mS/cm. Die im Vor-
ratsbeha¨lter gemessenen Leitfa¨higkeiten liegen zwischen 6, 3− 6, 7mS/cm. Kjær und
Skou (1990) ermittelten an getrocknetem und unbehandeltem Chabasit deutlich
niedrigere Ionenleitfa¨higkeiten von 10−2,5 − 10−6 mS/cm.
Basierend auf den Ergebnissen zur Grenzstromdichte werden die im Weiteren be-
schriebenen Versuche mit der Laborprototypanlage bei einer Stromsta¨rke von I <
0, 6 A und einer resultieren Stromdichte von i < 8, 3mA/cm2 durchgefu¨hrt.
4.4.2 Einfluss der Stromdichte
Im Anschluss an die Vorversuche zur Grenzstromdichte wurde mit der Laborproto-
typanlage der Einfluss der Stromdichte auf den Regenerationsgrad untersucht. Hier-
zu wurde PC-Zeolith der Kornfraktion 500−1.000µm in die Ionenaustauscherkam-
mer eingesetzt. Zur Beladung wurde die Kammer vorab mit einer Ammoniumace-
tatlo¨sung (c0,NH+4 = 1.000
mg/l) bis zum Erreichen der maximalen Aufnahmekapazita¨t
beaufschlagt. Die Beladungszusta¨nde von PC-Zeolith zu Beginn der elektrodialy-
tischen Regeneration sind in Anhang A.8 zusammengefasst. Das Beladungsverhalten
wa¨hrend der Beaufschlagung der Ionenaustauscherkammer des Laborprototyps mit
Modellabwasser ist in Anhang A.9 abgebildet. Nach der Beladung wurde die feuchte
Schu¨ttung elektrodialytisch regeneriert. Die Versuche wurden bei mittleren Strom-
dichten von 0, 6mA/cm2, 2, 8mA/cm2 und 5, 5mA/cm2 durchgefu¨hrt. Abbildung 4.19 zeigt
das Ergebnis der Untersuchungen. Aufgetragen ist der experimentell ermittelte zeit-
liche Verlauf der Regeneration.
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(a) Regenerationsgrad
(b) Regenerierte NH+4 -Masse
Abb. 4.19: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration bei
unterschiedlicher Stromdichte
(ED-Modul: Laborprototyp; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ : 0, 9 cm/s; Kornfraktion: 500 −
1.000µm; Mittlere Stromsta¨rke I: 0, 04 A; 0, 21 A bzw. 0, 40 A)
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Eine Erho¨hung der Stromdichte bewirkt einen Anstieg des Wirkungsgrades der
elektrodialytischen Regeneration. Bei einer mittleren Stromdichte von 5, 5mA/cm2
wird nach einer Dialysezeit von 400 min ein Regenerationsgrad von 50 % erreicht.
Dies entspricht einer transportierten Fracht an Ammonium von 496 mg NH+4 in den
Konzentratkreislauf. Bei einer mittleren Stromdichte von 2, 8mA/cm2 betra¨gt nach
gleicher Dialysezeit der Regenerationsgrad 42 % und die regenerierte Ammonium-
masse 424 mg NH+4 . Bei einer niedrigen Stromdichte von 0, 6mA/cm2 werden lediglich
58 mg NH+4 in den Konzentratkreislauf transportiert und ein Regenerationsgrad von
9 % erreicht.
Der Ionentransport in Richtung des elektrischen Feldes nimmt mit Erho¨hung der
Stromdichte zu. Das heißt, je gro¨ßer die aufgebrachte Stromsta¨rke ist, desto ho¨her ist
die Anzahl der Ionen, die in die Ionenaustauscherkammer bzw. heraus transportiert
werden ko¨nnen. Die Untersuchungen zum Regenerationsverhalten ammoniumbela-
dener PC-Zeolithe in Kapitel 4.2.1 zeigen, dass fu¨r einen ausreichenden Wirkungs-
grad der Regeneration ein U¨berschuss an Natriumionen beno¨tigt wird. Gleiches gilt
fu¨r die elektrodialytische Regeneration ammoniumbeladener PC-Zeolithe im mo-
difizierten Elektrodialysemodul. Je ho¨her also die Stromdichte ist, umso gro¨ßer sind
durch den erho¨hten Ionentransport auch die Natriumu¨berschu¨sse in der Flu¨ssigphase
der Ionenaustauscherkammer. Dies fu¨hrt zu der beobachteten Erho¨hung der Rege-
nerationsgrade bei ansteigender Stromdichte.
Zu Beginn der elektrodialytischen Regeneration ist der PC-Zeolith in der Ionen-
austauscherkammer nahezu vollsta¨ndig mit Ammonium beladen. Im Verlauf der Re-
generation steigt die Konzentration an Natrium im Austauscher. Die Ammoniumka-
tionen besitzen eine etwas ho¨here Ionenbeweglichkeit als die Natriumkationen (vgl.
Anhang A.10). Die Geschwindigkeit des Austausches wird dabei von der Ionenbe-
weglichkeit des langsameren Na+-Ions bestimmt. Johann (1992) konnte mit zuneh-
mender Stromdichte eine ansteigende Porenkonvektion im Austauscher nachweisen.
Der durch Reibung der wandernden Ionen an der Porenflu¨ssigkeit erzeugte Konvek-
tionsstrom bewegt sich dabei in Richtung der Gegenionenbewegung (Kuppinger,
1997). Die bei ho¨herer Stromdichte zunehmende Porenkonvektionsgeschwindigkeit
steigert die Gesamtleitfa¨higkeit des Austauschers in der Ionenaustauscherkammer,
wodurch vor allem die langsamere am Austausch beteiligte Ionensorte begu¨nstigt
wird. Dies ist ein weiterer Grund dafu¨r, dass bei der elektrodialytischen Regenera-
tion ammoniumbeladener PC-Zeolithe mit Na+-Ionen ho¨here Stromdichten eine
schnellere Regeneration und damit ho¨here Regenerationsgrade bewirken.
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4.4.3 Einfluss der Sorbenskorngro¨ße
Nach den orientierenden Versuchen in Kapitel 4.4.1 und Kapitel 4.4.2 wurde im Fol-
genden der Einfluss der Sorbenskorngro¨ße auf die elektrodialytische Regeneration
in der halbtechnischen Versuchsanlage untersucht. Hierzu wurde die Ionenaustau-
scherkammer mit PC-Zeolith der Kornfraktionen 125−250µm, 250−500µm und
1, 0 − 1, 2 mm befu¨llt. Zur Beladung wurde die Kammer vorab mit einer Ammo-
niumacetatlo¨sung (c0,NH+4 = 1.000
mg/l) bis zum Erreichen der maximalen Aufnah-
mekapazita¨t beaufschlagt. Die Beladungszusta¨nde von PC-Zeolith zu Beginn der
elektrodialytischen Regeneration sind in Anhang A.11 zusammengefasst. Das Bela-
dungsverhalten wa¨hrend der Beaufschlagung der Ionenaustauscherkammer mit Mo-
dellabwasser bei unterschiedlicher Sorbenskorngro¨ße von PC-Zeolith ist in Anhang
A.12 abgebildet. Nach der Beladung wurde die feuchte Schu¨ttung elektrodialytisch
regeneriert. Abbildung 4.20 zeigt das Ergebnis der Untersuchungen. Aufgetragen ist
die experimentell ermittelte Masse an regeneriertem Ammonium in Abha¨ngigkeit
der Dialysezeit.
Abb. 4.20: Gemessener zeitlicher Verlauf der regenerierten Ammoniummasse bei
elektrodialytischer Regeneration von unterschiedlichen Sorbenskorn-
gro¨ßen von PC-Zeolith
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ : 6−7 cm/s; Mittlere
Stromsta¨rke I: 0, 4− 0, 7 A; Mittlere Stromdichte i: 2, 1− 3, 6mA/cm2)
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Die in den Konzentratstrom migrierende Menge an Ammonium ha¨ngt entscheidend
von der in der Ionenaustauscherkammer eingesetzten Sorbenskorngro¨ße von PC-
Zeolith ab. Mit kleineren Sorbensko¨rnern steigt die u¨berfu¨hrte Masse an Ammo-
nium in den Konzentratkreislauf. Bei einem Einsatz der Kornfraktion 125− 250µm
werden in 365 min insgesamt 2, 3 g NH+4 in den Konzentratkreislauf u¨berfu¨hrt. Bei
einer Befu¨llung mit der Kornfraktion 250 − 500µm betra¨gt die regenerierte Am-
moniummasse nach gleicher Dialysezeit etwa 1, 7 g NH+4 . Bei großen Sorbensko¨rnern
in der Ionenaustauscherkammer (1, 0− 1, 2 mm) werden in 365 min noch 1, 2 g NH+4
in den Konzentratkreislauf transportiert. Die hierbei erreichten Regenerationsgrade
liegen zwischen 25 und 35 %.
Die Menge an regeneriertem Ammonium ist folglich abha¨ngig vom Beladungszu-
stand der PC-Zeolithe vor elektrodialytischer Regeneration. Die im Konzentrat-
kreislauf erreichte Aufkonzentrierung des Ammoniums ist bei einer Anfangsbeladung
von 123, 7meq/100g (125 − 250µm) um etwa 35 % ho¨her als bei einer Anfangsbela-
dung von 100, 3meq/100g und um u¨ber 90 % ho¨her als bei einer Anfangsbeladung von
71, 7meq/100g (1, 0− 1, 2 mm).
Zur na¨heren Betrachtung wird die sogenannte Stromausbeute η herangezogen. Die
Stromausbeute gibt das Verha¨ltnis der unter realen Bedingungen u¨berfu¨hrten Masse
m(t) zur theoretisch u¨berfu¨hrbaren Masse mtheor. an.
η =
m(t)
mtheor.
(4.1)
Die theoretisch u¨berfu¨hrbare Masse mtheor. ergibt sich aus dem 2. Faradayschen
Gesetz (zit. n. Mayer, 2004):
mtheor. =
I · t ·Mi
zi ·F
(4.2)
In Abbildung 4.21 ist der experimentell ermittelte Verlauf der Stromausbeute als
Funktion des Beladungsgrades aufgetragen. Der Beladungsgrad beschreibt das Ver-
ha¨ltnis aus mittlerer Restbeladung qmittel,i und mittlerer Anfangsbeladung qmittel,0.
Die ho¨here Aufkonzentrierung des Ammoniums bei kleineren Sorbensko¨rnern spie-
gelt sich in ho¨heren Stromausbeuten wider. Die Ammoniumionen befinden sich
zuna¨chst vollsta¨ndig auf dem Austauscher. Mit Beginn der elektrodialytischen Re-
generation findet unter anderem ein Ionenaustausch von NH+4 gegen Na
+ u¨ber die
Flu¨ssigphase statt. Die in Lo¨sung gehenden Ammoniumionen bewirken dort einen
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Abb. 4.21: Gemessener Verlauf der Stromausbeute als Funktion des Beladungsgra-
des bei unterschiedlicher Sorbenskorngro¨ße von PC-Zeolith
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ : 6−7 cm/s; Mittlere
Stromsta¨rke I: 0, 4− 0, 7 A; Mittlere Stromdichte i: 2, 1− 3, 6mA/cm2)
ho¨heren Stromtransport als vorher in der Festphase, wodurch die Stromausbeute fu¨r
einen Beladungsgrad von 0, 9− 1, 0 mit zunehmendem Regenerationsgrad zuna¨chst
ansteigt. Mit Dauer der elektrodialytischen Regeneration steigt die Konzentration
an Natrium in der Flu¨ssig- und Festphase der feuchten Schu¨ttung. Die Na+-Ionen
u¨bernehmen dadurch einen zunehmenden Anteil am Gesamtstromtransport. Ab ei-
nem Beladungsgrad von 0,9 sinkt folglich die Stromausbeute mit abnehmender Am-
moniumbeladung bzw. zunehmendem Regenerationsgrad.
Der mit kleineren Sorbensko¨rnern zunehmende Anteil des Ammoniums am Strom-
transport zeigt sich im Konzentratstrom nicht nur in einer ho¨heren Aufkonzentrie-
rung, sondern auch in einem deutlich geringerem Durchbruch von Natriumionen. Ab-
bildung 4.22 zeigt die transportierte Fracht an Natrium in den Konzentratkreislauf
in Abha¨ngigkeit der Dialysezeit fu¨r unterschiedliche Korngro¨ßen von PC-Zeolith.
Der sehr hohe Durchbruch von Natrium mit der Kornfraktion 1, 0 − 1, 2 mm kann
durch eine erho¨hte Kanalbildung u¨ber die Flu¨ssigphase der feuchten Schu¨ttung er-
kla¨rt werden (vgl. Kapitel 4.1.2.1). Durch die Kanalbildung aus Na+-Ionen sinkt die
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Abb. 4.22: Gemessener zeitlicher Verlauf der in den Konzentratstrom transportier-
ten Natriummasse bei elektrodialytischer Regeneration ammoniumbe-
ladener PC-Zeolithe
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ : 6−7 cm/s; Mittlere
Stromsta¨rke I: 0, 4− 0, 7 A; Mittlere Stromdichte i: 2, 1− 3, 6mA/cm2)
Stromausbeute und der Regenerationsgrad steigt langsamer.
Zusammenfassend la¨sst sich festhalten, dass bei der elektrodialytischen Regeneration
ammoniumbeladener PC-Zeolithe mo¨glichst hohe Stromausbeuten anzustreben
und zu realisieren sind. Somit werden ho¨here Wirkungsgrade der Regeneration erzielt
und eine bessere Produktqualita¨t im Konzentratstrom wird gewa¨hrleistet.
4.4.4 Einfluss der Abwasserzusammensetzung
Nach den Versuchsreihen zur elektrodialytischen Regeneration von vorab mit defi-
nierten Modelllo¨sungen ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith wurde das elek-
trodialytische Regenerationsverhalten an PC-Zeolithen untersucht, die im Vorfeld
mit filtriertem Schlammwasser beaufschlagt wurden. Hierzu wurde die Ionenaustau-
scherkammer mit PC-Zeolith der Kornfraktion 250− 500µm befu¨llt. Vor der Be-
aufschlagung mit Schlammwasser wurde der Austauscher mit einer 1-molaren NaCl-
Lo¨sung vorbehandelt. Somit ist zu Beginn der Beaufschlagung der PC-Zeolith
nahezu vollsta¨ndig mit Natrium beladen. Dies ermo¨glicht eine einfache Bestimmung
90 4 Ergebnisse und deren Interpretation
der Anfangsbeladungen vor der elektrodialytischen Regeneration. Die ermittelten
Beladungszusta¨nde sind in Anhang A.13 zusammengefasst. Nach der Beladung mit
Schlammwasser wurde die feuchte Schu¨ttung elektrodialytisch regeneriert. Abbil-
dung 4.23 zeigt das Ergebnis der Untersuchungen. Aufgetragen sind die regenerier-
ten Mengen fu¨r Ammonium, Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium in meq/100g
in Abha¨ngigkeit der Dialysezeit (vgl. Abb. 4.23(a)). Weiterhin ist die in den Kon-
zentratkreislauf transportierte Fracht an Natrium abgebildet (vgl. Abb. 4.23(b)).
Wird der PC-Zeolith in der Ionenaustauscherkammer vor der elektrodialytischen
Regeneration mit filtriertem Schlammwasser ins Gleichgewicht gebracht, werden ne-
ben Ammonium weitere Kationen in das System eingebracht. Im Mehrstoffsystem
Schlammwasser vermindert sich entsprechend Kapitel 4.1.2.3 der Beladungsanteil
von Ammonium im Festbett der Ionenaustauscherkammer. Vor der elektrodialy-
tischen Regeneration betra¨gt die mittlere Anfangsbeladung fu¨r Ammonium noch
51, 0meq/100g (vgl. Anhang A.13).
Die bei der elektrodialytischen Regeneration von vorab mit filtriertem Schlamm-
wasser beladenen PC-Zeolithen ermittelte regenerierte Gesamtmenge in meq/100g
schließt die regenerierten Mengen der Kationen Ammonium, Kalium, Natrium, Cal-
cium und Magnesium ein. Die summierten mittleren Regenerationen erreichen die
regenerierte Menge fu¨r Ammonium bei elektrodialytischer Regeneration von mit
Ammoniumacetatlo¨sung ins Gleichgewicht gebrachtem PC-Zeolith. Da im Mehr-
stoffsystem Schlammwasser neben Ammonium nun weitere Kationen elektrodialy-
tisch ausgetauscht werden, sinkt entsprechend die u¨berfu¨hrte Masse an Ammonium
in den Konzentratstrom. Nach einer Dialysezeit von 365 min wird bezu¨glich Am-
monium eine mittlere Regeneration von 17, 9meq/100g erreicht. Im Einzelstoffsystem
betra¨gt die mittlere Regeneration fu¨r Ammonium nach gleicher Dialysezeit und bei
Einbringen der gleichen Kornfraktion 24, 8meq/100g (vgl. Abb. 4.23(a)). Damit sinken
auch die in der Versuchsreihe mit Schlammwasser beobachteten Stromausbeuten η.
Bei der elektrodialytischen Regeneration von vorab mit filtriertem Schlammwasser
beladenen PC-Zeolithen liegen die auf das Ion Ammonium bezogenen Strom-
ausbeuten zwischen 45 − 67 % und damit etwas unterhalb den in Abbildung 4.21
ermittelten Stromausbeuten in Modellabwa¨ssern.
Die regenerierten Mengen der Kationen Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium
liegen deutlich unter der regenerierten Menge fu¨r Ammonium. Nach 365 min wer-
den fu¨r die vier Kationen mittlere Regenerationswerte von jeweils 0, 5− 3, 3meq/100g
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(a) Mittlere Regeneration
(b) Transportierte Na+-Masse in den Konzentratstrom
Abb. 4.23: Gemessener zeitlicher Verlauf der elektrodialytischen Regeneration bei
unterschiedlicher Abwasserzusammensetzung
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ : 6−7 cm/s; Mittlere
Stromsta¨rke I: 0, 3− 0, 4 A; Mittlere Stromdichte i: 1, 6− 2, 1mA/cm2)
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ermittelt. Die Natriumionen im Konzentrat stammen jedoch nur zu einem Teil
von mit Natrium belegten Kationenpla¨tzen des PC-Zeoliths. Der andere Teil der
in den Konzentratstrom transportierten Natriummasse gelangt u¨ber einen Durch-
bruch durch die Ionenaustauscherkammer aus dem Diluatstrom auf die Konzen-
tratseite. Wa¨hrend den Versuchen mit Schlammwasser wird insgesamt ein etwas
ho¨herer Durchbruch von Natriumionen in den Konzentratstrom beobachtet (vgl.
Abb. 4.23(b)). Dies ist auf den zusa¨tzlichen Eintrag u¨ber das Schlammwasser zuru¨ck-
zufu¨hren. U¨ber Differenzenbildung der transportierten Massen aus Abbildung 4.23(b)
konnten die mittleren Regenerationswerte bezu¨glich Natrium in Abbildung 4.23(a)
u¨berschla¨gig abgescha¨tzt werden. Der Mehreintrag an Natrium durch Schlammwas-
ser betra¨gt demnach etwa 1, 0meq/100g.
Grundsa¨tzlich zeigt die elektrodialytische Regeneration ammoniumbeladener PC-
Zeolithe im Vergleich zur Regeneration im Filterbetrieb (vgl. Kapitel 4.2.2) ei-
ne deutlich vera¨nderte Kinetik. Im Filterbetrieb stellt sich bei der Regeneration
mit NaCl (1mol/l) nach einer Laufzeit von 165 min ein Gleichgewicht im Filter ein.
Die mittlere Regeneration bezu¨glich Ammonium betra¨gt dabei 40, 1meq/100g. Bei der
elektrodialytischen Regeneration ist auch nach einer Dialysezeit von 365 min kei-
ne Gleichgewichtseinstellung zu beobachten. Dementsprechend wird fu¨r Ammonium
mit 17, 9meq/100g ein niedriger Regenerationswert erreicht.
Bei der Regeneration im Filterbetrieb gelangen die Regenerationsionen mit dem
Flu¨ssigkeitsstrom in das Festbettsystem. Bei der elektrodialytischen Regeneration
hingegen wandern die Regenerationsionen unter der treibenden Kraft des elektri-
schen Feldes aus der Anolytkammer in die Ionenaustauscherkammer. Die transpor-
tierte Menge an Ionen korreliert dabei direkt mit der Stromdichte. Auf der Ba-
sis der Ergebnisse zur elektrodialytischen Regeneration der feuchten PC-Zeolith-
Schu¨ttung ist anzunehmen, dass die Stromdichte im Elektrodialysemodul im Ver-
gleich zur Regeneration mit NaCl (1mol/l) im Filterbetrieb einen kleineren Natri-
umu¨berschuss in der Flu¨ssigphase der Ionenaustauscherkammer bewirkt. Dies wu¨rde
den niedrigeren Wirkungsgrad der elektrodialytischen Regeneration begru¨nden. Zur
weiteren Effizienzsteigerung des Hybridverfahrens aus Ionenaustausch und Elektro-
dialyse wird daher ein ho¨herer U¨berschuss an Natriumionen in der Flu¨ssigphase
der Ionenaustauscherkammer und folglich eine ho¨here Stromdichte beno¨tigt. Auf
verfahrenstechnische Optimierungsmo¨glichkeiten wird detailliert in Kapitel 5.3 ein-
gegangen.
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4.4.5 Wiederbeladung elektrodialytisch regenerierter Austauscher
Um die Sorption von Ammonium an PC-Zeolith im periodischen Wechsel von Be-
ladung und elektrodialytischer Regeneration zu untersuchen, wurde der mit Model-
labwasser beladene PC-Zeolith in der Ionenaustauscherkammer elektrodialytisch
regeneriert und im Anschluss wieder mit einer definierten Modelllo¨sung beladen. Ins-
gesamt wurde die feuchte Schu¨ttung dreimal beladen und zweimal elektrodialytisch
regeneriert.
Bis zur zweiten Beladung ist fu¨r die Kornfraktionen 125−250µm, 250−500µm und
1, 0 − 1, 2 mm eine signifikante Abnahme der Beladungswerte zu verzeichnen (vgl.
Abb. 4.24). Dies ist auf die nicht vollsta¨ndige Regeneration im modifizierten Elek-
trodialysemodul zuru¨ckzufu¨hren. Die erreichten Regenerationsgrade liegen zwischen
25 und 35 %. Ab der zweiten Beladung ist bis zur dritten Beladung keine weitere
Abnahme des Sorptionsvermo¨gens von PC-Zeolith in der Ionenaustauscherkam-
mer mehr festzustellen. Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass im perio-
Abb. 4.24: Mittlere Beladungswerte von Ammonium an PC-Zeolith in der Io-
nenaustauscherkammer der halbtechnischen Versuchsanlage als Funkti-
on der Beladungsnummer mit Modellabwasser
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Volumenstrom QF : 9, 4 − 11, 9BV/h; Ausgangskonz.
c0: 1.000mg/l NH+4 ; Filterbetriebszeit tF : 280 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
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dischen Wechsel mit einer elektrodialytischen Regeneration mehrere Beladungen des
Austauschers mo¨glich sind.
5 Diskussion
5.1 Sorptionsverhalten von Ammonium an PC-Zeolith
Bei der Untersuchung der Sorptionsgleichgewichte von Ammonium an PC-Zeolith
werden im Einzelstoffsystem nahezu alle mo¨glichen Austauschpla¨tze mit Ammoni-
um belegt. Die ermittelten maximalen Beladungen mit Ammonium betragen dabei
150 − 160meq/100g. Im Gleichgewicht stehen niedrigen Ammoniumkonzentrationen
schon hohe Beladungswerte gegenu¨ber. Dies wird durch eine hohe Anfangssteigung
der Sorptionsisotherme nach Langmuir belegt. Die Untersuchungen zur Gleichge-
wichtslage in Anwesenheit von Konkurrenzkationen weisen nach, dass Ammonium
durch Kalium eine sta¨rkere Konkurrenz erfa¨hrt als durch Natrium, Calcium und
Magnesium. In der nachfolgenden Untersuchung des Filterverhaltens in filtriertem
Schlammwasser konnte Ammonium aufgrund seines a¨quivalenten U¨berschusses als
das von PC-Zeolith bevorzugtere Ion nachgewiesen werden. Somit kann mit dem
verwendeten Zeolith der Kombination Phillipsit/Chabasit eine effektive und selekti-
ve Elimination des Ammoniums aus der betrachteten Abwassermatrix erreicht wer-
den.
Zur abschließenden Bewertung der bina¨ren Sorptionsgleichgewichte wird eine di-
mensionslose Darstellung der Gleichgewichte gewa¨hlt. Die experimentell ermittel-
ten Gleichgewichtskonzentrationen ceq,i und die zugeho¨rigen Gleichgewichtsbeladun-
gen qeq,i aus Abbildung 4.1 werden dafu¨r mit Gleichung 2.12 in die dimensionslose
Form gebracht. Fu¨r die dimensionslose Darstellung der Isothermenanpassung nach
Langmuir gema¨ß Tabelle 4.1 werden die Gleichgewichtskonzentrationen ceq,i mit
Gleichung 2.11 berechnet. Entsprechend der gegebenen Trennaufgabe wird hierzu
m = 0, 5 g und VL = 50 ml gesetzt. Die entsprechenden Gleichgewichtsbeladungen
qeq,i nach Langmuir werden mit Gleichung 2.7 ermittelt.
Die in Abbildung 5.1 dargestellte dimensionslose Anpassung nach Langmuir la¨sst
eine genaue Beschreibung der Messergebnisse fu¨r den Konzentrationsbereich von
Xeq,i = 0, 29 bis Xeq,i = 1, 0 zu. Fu¨r Xeq,i < 0, 29 geht die dimensionslose Lang-
muir-Beziehung in eine lineare Isotherme u¨ber. In diesem Bereich wird theoretisch
keine der beteiligten Ionenarten bevorzugt. Oberhalb von Xeq,i = 0, 29 besitzt die
normierte Anpassung nach Langmuir einen konvexen Verlauf. Die Sorption von
Ammonium an PC-Zeolith besitzt hier eine gu¨nstige Gleichgewichtslage. Dies be-
einflusst die Sorption im Festbett positiv. Aufgrund des gu¨nstigen Gleichgewichts
kann sich hier ein selbstscha¨rfendes Konzentrationsprofil ausbilden und eine ho¨here
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Abb. 5.1: Dimensionslose Darstellung der Sorptionsgleichgewichte von Ammonium
an PC-Zeolith in Modellabwasser
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen VL: 50 ml; Kornfraktion: 63 − 125µm; Ausgangskonz. c0:
100− 3.600mg/l NH+4 ; Kontaktzeit: 1 h; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: ∼ 7, 0)
Ausnutzung der Filterkapazita¨t erreicht werden (vgl. Abb. 2.7(a)).
Im Mehrstoffsystem Schlammwasser ist mit steigender Kationensta¨rke in der flu¨s-
sigen Phase ein Ru¨ckgang der Ammoniumaufnahme von PC-Zeolith zu beobach-
ten. Mit einer Partikelgro¨ßenfraktion < 63µm werden Beladungswerte von 76, 2 −
87, 4meq/100g erzielt. Fu¨r die Fraktion 1 − 2 mm liegen die Beladungen zwischen
7, 1− 21, 1meq/100g.
Tabelle 5.1 listet NH+4 -Beladungswerte verschiedener zeolithischer Sorbentien auf,
die in ammoniumreichen Abwa¨ssern gemessen wurden. Eine na¨here Beschreibung
der einzelnen Abwasserbeschaffenheiten findet sich in Anhang A.14. Vergleicht man
die mit natu¨rlichen Zeolithen erreichten Beladungen, so wird deutlich, dass mit PC-
Zeolith in Schlammwasser gleich hohe oder ho¨here Beladungswerte erzielt werden.
Dies besta¨tigt die Annahme, dass der untersuchte Zeolith der Kombination Phillip-
sit/Chabasit bei der selektiven Sorption von Ammonium aus realen Abwa¨ssern als
ada¨quate Alternative zu Klinoptilolith-Zeolith einzustufen ist. Nur mit dem chemisch
modifizierten Ionenaustauschermaterial MesoLite werden von Thornton et al.
ho¨here Beladungswerte erreicht.
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Tab. 5.1: Beladungen verschiedener zeolithischer Sorbentien in ammoniumreichen
Abwa¨ssern
Sorbens Korngro¨ße Abwassertypa Beladung Quelle
meq NH+4/100g
PC-Zeolith < 63µm Schlammwasser 76,2 - 87,4
1− 2 mm Schlammwasser 7,1 - 21,1
Zeolith < 150µm Synth. Abwasser 33,3 - 41,1 Jung et al.,
2004
Klinoptilolith 0, 5− 2 mm Sickerwasser 23,3 - 38,3 Farkas et al.,
2005
Klinoptilolith/ 250− 500µm Schweinegu¨lle 13,9 - 20,0 Nguyen und
Mordenit Tanner, 1998
MesoLite 1, 4− 2, 5 mm Schlammwasser 150 - 200 Thornton et
al., 2007
aEine na¨here Beschreibung der einzelnen Abwasserbeschaffenheiten findet sich in Anhang A.14.
Bei der Untersuchung des Filterverhaltens werden im Mehrstoffsystem Schlamm-
wasser bei einem Volumenstrom von 5 BV/h fu¨r die Kornfraktion 125− 250µm mitt-
lere Beladungswerte von anna¨hernd 50, 0meq/100g beobachtet. Dabei kann von einer
nahezu vollsta¨ndigen Ausnutzung der Sorptionskapazita¨t von PC-Zeolith in fil-
triertem Schlammwasser ausgegangen werden. Weiterhin ko¨nnen, wie oben schon
angeku¨ndigt, bezu¨glich der Sorption Selektivita¨tseffekte deutlich gemacht werden.
Dadurch, dass zuna¨chst sorbierte Kaliumkationen im Verlauf des Filterexperiments
durch Ammoniumkationen verdra¨ngt werden, kann Ammonium in Schlammwasser
als sta¨rker sorbierbare Komponente identifiziert werden.
Die in Filterversuchen ermittelten Durchbruchskurven fu¨r Ammonium zeigen al-
le einen a¨hnlichen charakteristischen Verlauf. Die Ablaufkonzentrationen steigen
zuna¨chst steil an und flachen gegen Ende der Filterlaufzeit ab. Dies la¨sst darauf
schließen, dass der zeitliche Ablauf des Sorptionsvorgangs entscheidend durch Trans-
portvorga¨nge im Inneren des PC-Zeolithen (Korndiffusion) beeinflusst wird (vgl.
Abb. 2.8).
Bei der Durchstro¨mung der Ionenaustauscherkammer des modifizierten Elektrodia-
lysemoduls mit filtriertem Schlammwasser kann u¨ber eine Filterbetriebszeit von
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280 min ein mittlerer CSB-Ru¨ckhalt von etwa 12 % beobachtet werden (vgl. Anhang
A.13). Inwieweit der Ionenaustausch an PC-Zeolith durch adsorptive Vorga¨nge
von in Schlammwasser gelo¨sten organischen Verbindungen beeinflusst wird, war nicht
Teil der Untersuchungen.
Nach den dazu in der Literatur dokumentierten A¨ußerungen ist von einer eher
geringen Beeinflussung auszugehen (Farkas et al., 2005; Jorgensen und Wea-
therley, 2003). Farkas et al. (2005) verringern vor der Sorption an Klinoptilolith-
Zeolith die TOC-Werte in Sickerwasser durch eine Vorbehandlung mit Aktivkohle
von 1.033mg/l auf 510mg/l. Im vorbehandelten Sickerwasser erzielen Farkas et al. je-
doch keine ho¨heren Sorptionskapazita¨ten als im nicht vorbehandelten Sickerwasser.
Jorgensen und Weatherley (2003) ko¨nnen in Anwesenheit von Zitronensa¨ure
bzw. in Anwesenheit von Molkeprotein sogar einen Anstieg der Beladungswerte von
Ammonium an Klinoptilolith beobachten. Das Herabsetzen der Oberfla¨chenspannung
in der Flu¨ssigphase durch den Zusatz organischer Verbindungen und ein damit ver-
besserter Zugang zu Makroporen ko¨nnte nach Jorgensen und Weatherley eine
Erkla¨rung dafu¨r sein. Fu¨r eine detaillierte Einscha¨tzung, inwieweit eine Beeinflus-
sung des Ionenaustausches an PC-Zeolith durch im Schlammwasser gelo¨ste orga-
nische Verbindungen vorliegt, sind demnach weitere Untersuchungen notwendig.
5.2 Elektrodialytische Regeneration
Bei der elektrodialytischen Regeneration erfolgt die Regenerierung des PC-Zeo-
lithen durch Ionenaustausch im elektrischen Feld. In einem modifizierten Elek-
trodialysemodul wird die elektrodialytische Regeneration in diskontinuierlicher Be-
triebsweise durchgefu¨hrt. Dabei liegt die Richtung der Regeneration senkrecht zur
Beladungsrichtung. Der Transport des elektrischen Stroms erfolgt durch die feuchte
Schu¨ttung in der Ionenaustauscherkammer.
Bei der Untersuchung der elektrodialytischen Regeneration zeigt sich, dass bes-
sere Regenerationsgrade bei ho¨heren Stromdichten erzielt werden. Kleinere Sor-
bensko¨rner in der Ionenaustauscherkammer bewirken einen Anstieg der Masse des
regenerierten Ammoniums. Zusa¨tzlich steigt die Stromausbeute infolge des zuneh-
menden Stromtransports durch Ammoniumionen.
Tabelle 5.2 bilanziert fu¨r die Kornfraktionen 125− 250µm, 250− 500µm und 1, 0−
1, 2 mm die mittleren eliminierten und ins Konzentrat u¨berfu¨hrten Frachten an Am-
monium. Die eliminierte NH+4 -Fracht beschreibt die bei der Vorabbeladung im Fest-
5.2 Elektrodialytische Regeneration 99
Tab. 5.2: Spezifische Energiebedarfswerte der elektrodialytischen Regeneration am-
moniumbeladener PC-Zeolithe verschiedener Korngro¨ßen
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µm meq/100g g g - kWh/kg NH+4 u¨berf. J/meq
125 - 250 123,7 8,51 2,30 27,0 4,4 283
250 - 500 100,3 6,74 1,66 24,7 5,0 326
1.000 - 1.200 71,7 4,38 1,24 28,4 9,9 644
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Dialysezeit tED: 365 min; weitere Angaben: vgl.
Abb. 4.20)
bett der Ionenaustauscherkammer ru¨ckgehaltene Masse an Ammonium. Aufgrund
der in Kapitel 4.1.2.1 nachgewiesenen Abha¨ngigkeit des Durchbruchsverhaltens von
der Sorbenskorngro¨ße steigt der Ru¨ckhalt an Ammonium mit kleiner werdender
Korngro¨ße. Eine ho¨here Anfangsbeladung sorgt bei der anschließenden elektrodialy-
tischen Regeneration fu¨r einen Anstieg der u¨berfu¨hrten Masse an Ammonium in den
Konzentratkreislauf. Die in Tabelle 5.2 aufgelisteten mittleren NH+4 -Frachten, die in
den Konzentratstrom u¨berfu¨hrt werden, entsprechen den in Kapitel 4.4.3 ermittelten
Werten. Anhand einer Bilanzierung ko¨nnen orientierende spezifische Energiebedarfs-
werte der elektrodialytischen Regeneration berechnet werden. Der spezifische Bedarf
an elektrischer Energie bezieht sich dabei auf die Masse des regenerierten Ammo-
niums. Die zur Beschickung der Anlage beno¨tigte Pumpenenergie wird hier nicht
betrachtet.
Durch den mit kleineren Sorbensko¨rnern zunehmenden Anteil des Ammoniums am
Stromtransport steigt die Stromausbeute (vgl. Abb. 4.21). Der daran gekoppelte
Ru¨ckgang des spezifischen Energiebedarfs zeigt sich in Tabelle 5.2. Bei einem Rege-
nerationsgrad der Kornfraktion 125− 250µm von anna¨hernd 30 % liegt der spezifi-
sche Energiebedarfswert bei 4, 4 kWh/kg NH+4 u¨berf. bzw. 283 J/meq. Mit Sorbensko¨rnern
der Fraktion 1, 0 − 1, 2 mm wird bei der elektrodialytischen Regeneration ein ent-
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sprechend ho¨herer Energiebedarf von 9, 9 kWh/kg NH+4 u¨berf. bzw. 644 J/meq beno¨tigt.
Da vergleichbare Untersuchungen an ammoniumbeladenen Zeolithen in der Litera-
tur nicht vorliegen, ist eine einordnende Bewertung der ermittelten Energiebedarfs-
werte schwierig. Xing et al. (2007) untersuchen die elektrodialytische Regeneration
eines schwach basischen Ionenaustauschers zur Ru¨ckgewinnung von Chrom-VI aus
Abwa¨ssern. Sie ermitteln dabei einen spezifischen Energiebedarf von 5, 33 kWh/mol,
was etwa 100 kWh/kg Cr(VI) bzw. 3, 2 kJ/meq bedeutet. Bei der elektrodialytischen Rege-
neration kupferbeladener Ionenaustauscherharze berechnet Johann (1992) bei einer
Stromdichte von i = 10mA/cm2 einen spezifischen Energiebedarf von 8 kWh/kg Cu. Dies
entspricht einem Bedarfswert von 915 J/meq.
Im Falle einer stoﬄichen Verwertung der Konzentratlo¨sung kann der elektrodialyti-
schen Regeneration auf Grund der substituierten Stickstoffproduktion eine Energie-
Gutschrift angerechnet werden. Fu¨r die Produktion von Ammoniak werden aktuell
im Mittel etwa 37 GJ/t NH3 = 10, 3 kWh/kg NH3 beno¨tigt (IFA, 2009). Weiterhin wu¨rde
bei einer Schlammwasserbehandlung im Hauptstrom der Kla¨ranlage ein Energie-
mehrbedarf von etwa 4 − 6 kWh/kg Neli. anfallen (Haberkern et al., 2008). Haber-
kern et al. rechnen daher auf einer kommunalen Kla¨ranlage mit einer deutlichen
Energieeinsparung bei Installation einer separaten Schlammwasserbehandlung, die
mit einem Energiebedarf von etwa 1, 5− 2 kWh/kg Neli. auskommt. Die experimentell
ermittelten spezifischen Energiebedarfswerte der elektrodialytischen Regeneration in
Tabelle 5.2 liegen noch etwas u¨ber diesen Empfehlungswerten. Bei einer großtechni-
schen Umsetzung mit mehr als einem Zelltriple aus Diluat, Ionenaustauscherkammer
und Konzentrat pro Elektrodialysemodul ist jedoch mit einem weiteren Ru¨ckgang
des Energiebedarfs der elektrodialytischen Regeneration zu rechnen.
Bei der elektrodialytischen Regeneration von vorab mit filtriertem Schlammwasser
beladenen PC-Zeolithen betra¨gt fu¨r Ammonium die nach 365 min erreichte mitt-
lere Regeneration 17, 9meq/100g. Dies entspricht einem Regenerationsgrad von 35 %.
Die mittleren Regenerationswerte fu¨r Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium
liegen deutlich darunter (0, 5− 3, 3meq/100g).
Bei der nachfolgenden U¨berpru¨fung der Produktqualita¨t im Konzentratstrom wer-
den neben den Kationen Kalium, Natrium, Calcium und Magnesium gema¨ß der
Schlammwasserbeschaffenheit aus Tabelle 3.1 zur weitergehenden Identifizierung
mo¨glicher Problemstoffe die Schwermetalle Blei, Kupfer, Zink und Cadmium be-
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trachtet. Der Sorptionsmechanismus dieser zweiwertigen Schwermetallkationen an
PC-Zeolith beruht ebenfalls auf einem Ionenaustausch. Wird fu¨r die Pra¨ferenz der
Aufnahme ein ausgepra¨gter Hydratationseffekt angenommen, sprich nimmt mit stei-
gendem Durchmesser der hydratisierten Kationen die Selektivita¨t von PC-Zeolith
ab (vgl. Kapitel 2.2.3), ergibt sich fu¨r die vier Schwermetallkationen folgende Selek-
tivita¨tsreihe Pb2+ > Cu2+ > Cd2+ > Zn2+ (vgl. Tab. 5.3).
Tabelle 5.3 bilanziert fu¨r die genannten Sto¨rkationen die mittleren ins Konzentrat
u¨berfu¨hrten Frachten. Der zugeho¨rige Regenerationsgrad ergibt sich mit der in die
Ionenaustauscherkammer eingefu¨llten Sorbensmenge m. Bei den hier gezeigten Un-
Tab. 5.3: Sto¨rstofffrachten und -konzentrationen in der Konzentratlo¨sung aus der
elektrodialytischen Regeneration von vorab mit filtriertem Schlammwas-
ser beladenen PC-Zeolithen
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c
A˚ A˚ mg meq/100g mg/l mg/l
K+ 1,38 3,31 221 1,7 111 0, 62 % TM 520
Na+ 1,02 3,58 242 1,0 121 0, 2 % TM 170
Ca2+ 1,00 4,12 221 3,3 111 5, 7 % TM 4.790
Mg2+ 0,72 4,28 21 0,5 11 0, 18 % TM 150
Pb2+ 1,19 4,01 0,03 9 · 10−5 0,02 100mg/kg TM 8,0
Cu2+ 0,77 4,19 0,09 8 · 10−4 0,05 0, 05 % TM 40
Cd2+ 0,95 4,26 0,0005 3 · 10−6 0,0003 1, 0mg/kg TM 0,08
Zn2+ 0,74 4,30 0,99 9 · 10−3 0,50 0, 1 % TM 85
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Dialysezeit tED: 365 min; Sorbensmenge m: 335 g;
Kornfraktion: 250−500µm; Konzentratvolumen VKonz.: 2, 0 Liter; weitere Angaben: vgl. Abb. 4.23)
anach Haynes und Lide (2010); fu¨r Ionen mit einer Koordinationszahl von 6
bnach Nightingale (1959); bei 25 ◦C
cberechnet anhand eines Trockenru¨ckstandes von 8 % und einer Dichte der Lo¨sung von 1, 05 kg/l
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tersuchungen wurde die Ionenaustauscherkammer mit m = 335 g PC-Zeolith der
Kornfraktion 250−500µm befu¨llt. Das Flu¨ssigkeitsvolumen des Konzentrats betrug
2, 0 Liter.
Es zeigt sich, dass in den Konzentratkreislauf nur geringe Frachten an Schwer-
metallen eingetragen werden. Vor allem das im Schlammwasser im a¨quivalenten
U¨berschuss vorliegende Ammonium und das daraus resultierende Selektivita¨tsver-
halten von PC-Zeolith sorgen demnach fu¨r einen weitestgehenden Ausschluss von
Schwermetallen aus der Produktlo¨sung. Nach der Du¨ngemittelverordnung
Du¨MV (2008) besteht fu¨r keinen Nebenbestandteil der im Konzentratkreislauf pro-
duzierten Ammoniumsulfatlo¨sung eine Deklarationspflicht. Die in mg/l umgerechne-
ten Kennzeichnungsschwellen werden von keinem Sto¨rstoff u¨berschritten.
Gema¨ß den erreichten Eintragsfrachten an Ammonium (vgl. Tab. 5.2) kann die pro-
duzierte Ammoniumsulfatlo¨sung als Bodenhilfsstoff deklariert werden (Bodenhilfs-
stoff: < 1, 5 % N nach Du¨MV, 2008). Eine Einordnung als Du¨ngemittel bedarf einer
weiteren Aufkonzentrierung (Mindesgehalt: 5 % N nach Du¨MV, 2008). Im periodi-
schen Wechsel von Beladung und elektrodialytischer Regeneration bietet sich somit
ein Verbleib der Konzentratlo¨sung im Kreislauf u¨ber mehrere Zyklen an. Bei Errei-
chen eines zu definierenden Stickstoffgehaltes ist die Einhaltung der Grenzwerte fu¨r
Nebenbestandteile zu gewa¨hrleisten.
Eine stoﬄiche Verwertung der Ammoniumsulfatlo¨sung ist weiterhin in Anwendungs-
bereichen der chemischen Industrie (Herstellung von Feuerlo¨schpulver), der Leder-
industrie (Herstellung von Beizen) und der Papierindustrie (Herstellung schwer ent-
flammbarer Papiere) vorstellbar.
5.3 Verfahrenstechnische Optimierungsmo¨glichkeiten
Bei den Untersuchungen zur Regenerierbarkeit von PC-Zeolithen im elektrischen
Feld wird der Ionenaustauscher innerhalb des modifizierten Elektrodialysemoduls
als feuchte Schu¨ttung elektrodialytisch regeneriert. Dafu¨r wird die Ionenaustau-
scherschu¨ttung vorab mit Trinkwasser gesa¨ttigt, womit eine elektrische Leitfa¨higkeit
im Hohlraumvolumen der Ionenaustauscherkammer hergestellt ist. Die hierbei er-
reichten Regenerationsgrade liegen zwischen 25 und 35 %. Als limitierender Faktor
des elektrodialytischen Regenerationserfolges kann die Stromdichte identifiziert wer-
den. Je ho¨her die Stromdichte ist, desto gro¨ßer sind die Natriumu¨berschu¨sse in der
Flu¨ssigphase der Ionenaustauscherkammer und desto gro¨ßer ist der Wirkungsgrad
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der Regeneration.
Zur weiteren Effizienzsteigerung des untersuchten Kombinationsverfahrens aus Io-
nenaustausch und Elektrodialyse stehen daher Maßnahmen im Vordergrund, die
einen geringeren Spannungsabfall u¨ber die Ionenaustauscherkammer bewirken. Dar-
auf aufbauend ko¨nnen gezielte Fragestellungen fu¨r weiterfu¨hrende Forschungsarbei-
ten abgeleitet werden.
Einen ersten Ansatzpunkt stellt die systematische Variation der Schichtdicke der
Ionenaustauscherkammer dar. Das modifizierte Elektrodialysemodul der halbtech-
nischen Versuchsanlage zur elektrodialytischen Regeneration ist mit einer 20 mm
dicken Zeolithkammer bestu¨ckt. Eine geringere Schichtdicke wa¨re technisch reali-
sierbar. Da der elektrische Spannungsabfall u¨ber die Ionenaustauscherkammer line-
ar mit abnehmender Kammerdicke sinkt, bo¨te sich eine grundlegende Untersuchung
des Regenerationsverhaltens bei unterschiedlicher Schickdicke an. Dabei wa¨re das
Durchbruchsverhalten unerwu¨nschter Nebenbestandteile in den Konzentratkreislauf
in die Untersuchungen miteinzubeziehen.
Eine weitere verfahrenstechnische Optimierungsmaßnahme zielt auf eine Erho¨hung
der elektrischen Leitfa¨higkeit der die Zeolithko¨rner umgebenden Flu¨ssigphase ab.
Zuku¨nftige Forschungsarbeiten sollten die Frage aufgreifen, ob mittels kontinuier-
licher Spu¨lung der Zeolithschu¨ttung wa¨hrend der elektrodialytischen Regeneration
der Kammerwiderstand verringert und ein besserer Wirkungsgrad erzielt werden
kann. Dabei sollten als Parameter die Vorlagemenge, das Ru¨ckfu¨hrungsverha¨ltnis
und der pH-Wertes im Spu¨lwasser betrachtet werden.
Daru¨ber hinaus sollte fu¨r eine großtechnische Umsetzung des Verfahrens die Mach-
barkeit einer externen Beladungsstufe gepru¨ft werden. Die im Verfahrensablauf mit
interner Beladung anfallende Stillstandszeit der Elektrodialyseanlage ko¨nnte vermie-
den und eine erhebliche Einengung des Anlagenzuflusses erreicht werden. Nach einer
externen Beladungsstufe, vorzugsweise im Einru¨hrverfahren, wu¨rde der ammonium-
beladene Zeolith u¨ber einen Hydrozyklon abgetrennt und der Elektrodialyseanlage
zugefu¨hrt werden. Im vereinfachten Anwendungsbeispiel aus Abbildung 5.2 erga¨be
sich ein Einengungsfaktor von 14,3.
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Abb. 5.2: Fließschema einer Anlage zur elektrodialytischen Regeneration mit ex-
ternem Beladungsverfahren
Annahmen:
a Schlammwasser aus der Entwa¨sserung stabilisierter Schla¨mme; Ausgangskonz. c0: 700mg/l NH+4
b im Einru¨hrverfahren erreichte Gleichgewichtsbeladung qeq,NH+4 : 55, 6
meq/100g = 10, 0mg/g;
x 100-fache Rezyklierung
c im Unterlauf des Hydrozyklons erreichte Feststoffkonzentration: 1.000 g/l Zeolith
d im Elektrodialysemodul erreichter Regenerationsgrad: 50 %
6 Zusammenfassung
In dieser Arbeit wurde ein neuartiges Verfahren zur Entfernung und Ru¨ckgewinnung
von Ammoniumstickstoff aus Schlammwasser der anaeroben Schlammbehandlung
erprobt. Die Verfahrenstechnik bestand aus einer Hybridlo¨sung aus Ionenaustausch
und Elektrodialyse. In einem ersten Schritt wurden die Ammoniumionen zuna¨chst
von einem natu¨rlichen Zeolith der Kombination Phillipsit/Chabasit (PC-Zeolith)
sorbiert. Nach Erreichen der Aufnahmekapazita¨t wurde der Austauscher im elektri-
schen Feld elektrodialytisch regeneriert. Die ru¨ckgetauschten Ammoniumionen wur-
den als Ammoniumsulfat in einer Konzentratlo¨sung angereichert.
Die Untersuchungen befassten sich zuna¨chst mit der detaillierten Beschreibung des
Sorptionsverhaltens von Ammonium an PC-Zeolith. Bei der Untersuchung der
Sorptionsgleichgewichte im Einzelstoffsystem wurde beobachtet, dass niedrigen Am-
moniumkonzentrationen schon hohe Beladungswerte gegenu¨berstanden. Bei maxi-
maler Belegung waren dabei nahezu alle mo¨glichen Austauschpla¨tze mit Ammoni-
um besetzt. Mit Hilfe einer dimensionslosen Isothermenanpassung nach Langmuir
konnte nachgewiesen werden, dass ein fu¨r die Sorption gu¨nstiges Gleichgewicht vor-
liegt. Zusa¨tzlich zeigte die Bestimmung pH-abha¨ngiger Beladungswerte von Am-
monium an PC-Zeolith, dass die Ionenaustauschreaktion bevorzugt im neutralen
pH-Wertbereich abla¨uft.
Die Untersuchung der Gleichgewichtslage der Sorption aus filtriertem Schlammwas-
ser ergab, dass sich mit zunehmender Komplexita¨t der Abwasserzusammensetzung
das Sorptionsverhalten von Ammonium an PC-Zeolith vera¨ndert. Im System ver-
schiedener Kationen verringerte sich mit steigender Kationensta¨rke das Ammonium-
aufnahmevermo¨gen von PC-Zeolith. Im Mehrstoffsystem Schlammwasser erwies
sich weiterhin die Verwendung kleiner Sorbensko¨rner als vorteilhaft fu¨r den Ionen-
austausch. Untersuchungen zur Sorptionskinetik belegten zudem eine rasche Gleich-
gewichtseinstellung in filtriertem Schlammwasser.
In Filterversuchen konnte fu¨r das Durchbruchsverhalten eine Abha¨ngigkeit bezu¨glich
der Sorbenskorngro¨ße und des Volumenstroms nachgewiesen werden. Im Festbett
wurde mit kleinerem Partikeldurchmesser bzw. geringerem Volumenstrom eine ho¨-
here Belegung mit Ammonium erzielt. Die Form der Durchbruchskurven ließ auf
eine geschwindigkeitsbestimmende Diffusion im Partikelinnern schließen. Zusa¨tzlich
konnten Selektivita¨tseffekte bezu¨glich der Sorption aus filtriertem Schlammwasser
deutlich gemacht werden. Ammonium wurde dabei als die am sta¨rksten sorbierbare
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Komponente ausgemacht. Fu¨r den Ionenaustausch an PC-Zeolith konnte somit
eine selektive Elimination des Ammoniumions aus filtriertem Schlammwasser nach-
gewiesen werden.
Das Regenerationsverhalten ammoniumbeladener PC-Zeolithe zeigte eine starke
Abha¨ngigkeit bezu¨glich der Natriumkonzentration und des pH-Wertes im Regenera-
tionsmittel. Bei der Wiederbeladung regenerierter Austauscher konnte eine hohe Zy-
klenzahl erzielt werden, was hohe Standzeiten der Ionenaustauscher erwarten la¨sst.
Bei der Untersuchung der elektrodialytischen Regeneration konnten verschiedene
Einflussfaktoren auf den Regenerationserfolg ausgemacht werden: (I) Eine ho¨here
Stromdichte fu¨hrt zu ho¨heren Natriumu¨berschu¨ssen in der Flu¨ssigphase der Ionen-
austauscherkammer. Damit steigt der Regenerationsgrad. (II) Befinden sich kleine-
re Sorbensko¨rner in der Ionenaustauscherkammer, steigt die Anfangsbeladung zu
Beginn der elektrodialytischen Regeneration. Mit der Anfangsbeladung steigt die
u¨berfu¨hrte Masse an Ammonium in den Konzentratkreislauf; zusa¨tzlich sinkt der
spezifische Energiebedarf. (III) U¨ber das Schlammwasser werden neben Ammonium
weitere Kationen in das System eingebracht. Dadurch steigt der Regenerationsgrad
etwas langsamer und die erzielten Stromausbeuten sind etwas geringer.
Die im halbtechnischen Versuch produzierte Ammoniumsulfatlo¨sung ko¨nnte einer
stoﬄichen Verwertung zugefu¨hrt werden. Nach den Vorgaben der Du¨ngemittelver-
ordnung wu¨rde die Produktlo¨sung eine Deklaration als Bodenhilfsstoff erhalten. Eine
Kennzeichnungspflicht fu¨r Nebenbestandteile fiel nicht an. Im Rahmen der erzielten
Verfahrensperformance wurde damit eine abwasserfreie Regenerationstechnik reali-
siert.
Aus den Erkenntnissen dieser Arbeit ergeben sich verschiedene Ansatzpunkte fu¨r
weiterfu¨hrende Forschungsarbeiten. Dabei erscheinen vor allem Fragestellungen viel-
versprechend, die im modifizierten Elektrodialysemodul eine Verringerung des Span-
nungsabfalls u¨ber die Ionenaustauscherkammer in den Blick nehmen.
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A.1 Durchschnittliche chemische Zusammensetzung von PC-Zeolith (Daten aus
technischem Datenblatt, Fa. Zeolith Umwelttechnik GmbH)
Element %
SiO2 51,80
Al2O3 18,34
Fe2O3 3,40
MgO 0,96
CaO 4,73
SrO 0,35
Na2O 0,04
K2O 0,60
H2O 15,14 (Ignition loss)
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A.2 Parameter der Versuchsanlagen zur elektrodialytischen Regeneration
Laborprototyp Halbtechnische
Versuchsanlage
Zellgeometrie
La¨nge 85 mm 310 mm
Breite 85 mm 62 mm
Dicke Elektrodenkammern 10 mm 0, 5 mm
Anolytkammer 10 mm 0, 5 mm
Zeolithkammer 10 mm 20 mm
Katholytkammer 10 mm 0, 5 mm
Effektive Membranfla¨che 72 cm2 192 cm2
Membranen
Anionenaustauschermembran PC-SA PC-SA
Kationenaustauschermembran PC-SK PC-SK
Elektroden
Anode Pt/Ir-Titan Pt/Ir-Titan
Kathode V4A-Stahl V4A-Stahl
Stromversorgung BK P. 1788 EA-PS2316-050
0− 32 V/0− 6 A 0− 32 V/0− 5 A
Fa. BK Precision Fa. Elektro-
Automatik GmbH
Pumpen Peristaltikpumpen Kreiselpumpen
PD 5201 Typ M 56 B2
Fa. Heidolph GmbH Fa. Lederle GmbH
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A.3 Parameter der verwendeten Ionenaustauschermembranen (Daten aus techni-
schem Datenblatt, Fa. PCA GmbH)
AAM KAM
PC-SA PC-SK
Membrandicke µm 90 - 130 90 - 130
Festladungsdichte meq/g 0.4 - 1,1 1,2
Temperaturbesta¨ndigkeit max.˚C 60 60
Chemische Besta¨ndigkeit pH-Wertbereich 0 - 9 0 - 9
Druckfestigkeit bar 4 - 5 4 - 5
Transport-Nummer Total Anion/Kation > 0.93 > 0.95
A.4 Atomabsorptionsspektrometrische Messmethoden
Element Verfahren Methode Wellen- Bereich
la¨nge
[nm]
Kalium DIN-38406-E13 Flammen-AAS 766,5 1− 10mg/l
Calcium EN-ISO-7980 Flammen-AAS 422,7 3− 50mg/l
Magnesium EN-ISO-7980 Flammen-AAS 285,2 0, 9− 5mg/l
Natrium DIN-38406-E14 Flammen-AAS 589,0 5− 10mg/l
Kupfer DIN-38406-E7-2 Graphitrohr-AAS 324,7 2− 50 µg/l
Chrom DIN-EN-1233 Graphitrohr-AAS 357,9 -
Cadmium DIN-EN-ISO-5961 Graphitrohr-AAS 228,8 -
Blei DIN-38406-E6-2 Graphitrohr-AAS 283,3 -
Nickel DIN-38406-E11-2 Graphitrohr-AAS 232,0 5− 100 µg/l
Zink DIN-38406-E8 Flammen-AAS 213,8 0, 01− 2mg/l
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A.5 Reproduzierbarkeit der Gleichgewichtsversuche
Zur Bewertung der Vertrauenswu¨rdigkeit der Versuche zum Sorptionsgleichgewicht
und der daraus abgeleiteten Gleichgewichtsparameter nach Langmuir wurden drei
Wiederholungsexperimente durchgefu¨hrt. Die Werte der drei Messreihen und die
Anpassungen nach Langmuir sind in der folgenden Abbildung dargestellt:
(Sorbensmenge m: ∼ 0, 5 g; Volumen V : 50 ml; Kornfraktion: 63 − 125µm; Ausgangskonz. C0:
100− 2.200mg/l NH+4 ; Kontaktzeit: 1 h; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: ∼ 7, 0)
Die Ammoniummessung erfolgte hier mittels einer photometrischen Bestimmung
(vgl. Kapitel 3.6). Gema¨ß den Verfahrenskenndaten des Herstellers zur Validierung
der Testmethode betra¨gt der Variationskoeffizient dabei 1, 03 % bei unverdu¨nnter
Messung im Bereich 2, 5−60mg/l NH+4 (Hach Lange GmbH, 2010). Bei hohen Am-
moniumkonzentrationen, die im Experiment zu hohen Beladungen im Gleichgewicht
fu¨hren, war eine Verdu¨nnung von 1:100 notwendig. Durch die ho¨heren Verdu¨nnungs-
verha¨ltnisse treten gro¨ßere Fehler auf, die sich bei der Berechnung der Beladung u¨ber
eine Massenbilanz auch auf die Gleichgewichtsparameter nach Langmuir auswir-
ken. Die mit den drei Wiederholungsexperimenten ermittelten Schwankungsbreiten
der Parameter qmax und KL liegen mit relativen Standardabweichungen von 5, 2 %
bzw. 5, 5 % jedoch in einem sehr akzeptablen Bereich.
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qmax KL
[meq
100g
] [ l
mmol
]
Experiment 1 131,70 0,1653
Experiment 2 131,37 0,1837
Experiment 3 143,62 0,1793
Mittelwert 135,56 0,1761
relative Standardabweichung in % 5,2 5,5
Die relative Standardabweichung wurde nach folgender Gleichung berechnet:
σ
x¯
=
√
1
N−1
∑N
i=1(xi − x¯)2
x¯
(A.1)
mit der Standardabweichung σ, der Anzahl der Versuche N , dem Mittelwert aller
Versuche x¯ und den einzelnen Messwerten xi.
A.6 Vergleich der Isothermenanpassungen mit ISOFIT 1.2 und dem Solver von
MS Office Excel 2003 in Modellabwasser
Isotherme Parameter ISOFIT 1.2 MS-Solver
Langmuir WSSE [(meq
100g
)2] 5953,9 5997,2
Ry [-] 0,949 0,947
s [meq
100g
] 14,09 14,14
qmax [
meq
100g
] 139,21 137,01
KL [
l
mmol
] 0,1804 0,1903
Freundlich WSSE [(meq
100g
)2] 8184,5 8186,4
Ry [-] 0,925 0,925
s [meq
100g
] 16,52 16,52
KF [
l(
1/nF )mmol(1−(1/nF ))
100g
] 44,51 44,37
1/nF [-] 0,2449 0,2462
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A.7 Grafische Ermittlung der Grenzstromdichte mit der Methode nach Cowan und
Brown (1959)
(ED-Modul: Laborprototyp; 0,03-molare (NH4)2SO4-Lo¨sung; U¨berstro¨mungsgeschwindigkeit vU¨ :
0, 9 cm/s; weitere Angaben: vgl. Kapitel 3.5.2)
A.8 Anfangsbeladungen der Versuche zum Einfluss der Stromdichte auf die elektro-
dialytische Regeneration
Durchbruchsgrad qmittel
Anfangsbeladung 1 90 % 33, 5meq/100g
Anfangsbeladung 2 82 % 53, 1meq/100g
Anfangsbeladung 3 85 % 51, 9meq/100g
(ED-Modul: Laborprototyp; Volumenstrom QF : 5, 3−7, 3BV/h; Ausgangskonz. c0: 1.000mg/l NH+4 ;
Kornfraktion: 500− 1.000µm; Filterbetriebszeit tF : 400 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
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A.9 Normierter Konzentrationsverlauf am Ausgang der Ionenaustauscherkammer
des Laborprototyps und Beladungsverhalten wa¨hrend der Beaufschlagung mit
Modellabwasser
(ED-Modul: Laborprototyp; Volumenstrom QF : 5, 3−7, 3BV/h; Ausgangskonz. c0: 1.000mg/l NH+4 ;
Kornfraktion: 500− 1.000µm; Filterbetriebszeit tF : 400 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
A.10 Beweglichkeiten der betrachteten Ionen bei unendlicher Verdu¨nnung fu¨r 25 ◦C
Bei unendlicher Verdu¨nnung setzt sich die Grenzleitfa¨higkeit Λ0 eines Elektrolyten
aus den molaren Ionengrenzleitfa¨higkeiten λ±0 der Anionen und Kationen zusammen:
Λ0 = λ
+
0 + λ
−
0 (A.2)
Die molare Ionengrenzleitfa¨higkeit λ±0 ist das Produkt aus Faradaykonstante F und
Ionenbeweglichkeit u±0 :
λ±0 = F ·u
±
0 (A.3)
Durch Umformen ergeben sich aus den molaren Ionengrenzleitfa¨higkeiten λ±0 folgen-
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de Ionenbeweglichkeiten u±0 fu¨r die in dieser Arbeit betrachteten Ionen:
Ion molare Ionengrenzleitfa¨higkeit Ionenbeweglichkeit
λ±0 u
±
0
NH+4 73, 50 · 10
−4 S ·m2/mol 7, 62 · 10−8 m2/V · s
Na+ 50, 08 · 10−4 S ·m2/mol 5, 19 · 10−8 m2/V · s
K+ 73, 48 · 10−4 S ·m2/mol 7, 62 · 10−8 m2/V · s
1/2 SO2−4 80, 00 · 10
−4 S ·m2/mol 8, 29 · 10−8 m2/V · s
(Zahlenwerte fu¨r λ±0 nach Haynes und Lide, 2010)
A.11 Anfangsbeladungen der Versuche zum Einfluss der Sorbenskorngro¨ße auf die
elektrodialytische Regeneration
Durchbruchsgrad qmittel
PC-Zeolith, 125− 250µm 92 % 123, 7meq/100g
PC-Zeolith, 250− 500µm 92 % 100, 3meq/100g
PC-Zeolith, 1, 0− 1, 2 mm 93 % 71, 7meq/100g
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Volumenstrom QF : 10, 3 − 10, 6BV/h; Ausgangskonz.
c0: 1.000mg/l NH+4 ; Filterbetriebszeit tF : 280 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
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A.12 Normierter Konzentrationsverlauf am Ausgang der Ionenaustauscherkammer
der halbtechnischen Versuchsanlage und Beladungsverhalten wa¨hrend der Be-
aufschlagung mit Modellabwasser bei unterschiedlicher Sorbenskorngro¨ße von
PC-Zeolith
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Volumenstrom QF : 10, 3 − 10, 6BV/h; Ausgangskonz.
c0: 1.000mg/l NH+4 ; Filterbetriebszeit tF : 280 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 7, 1)
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A.13 Anfangsbeladungen der Versuche zum Einfluss der Abwasserzusammensetzung
auf die elektrodialytische Regeneration
Parameter Zugefu¨hrte Fracht Abgefu¨hrte Fracht qmittel
NH+4 21, 3 g 18, 2 g 51, 0meq/100g
K+ 6, 4 g 2, 2 g 31, 2meq/100g
Na+ 5, 8 g 13, 1 g 1, 9meq/100ga
Ca2+ 3, 8 g 3, 0 g 12, 3meq/100g
Mg2+ 1, 2 g 1, 1 g 1, 7meq/100g
CSB 8, 5 g 7, 5 g
azuzu¨glich nicht umbesetzter, mit Natrium belegter Kationenpla¨tze
(ED-Modul: halbtechnische Versuchsanlage; Sorbensmenge m: 336 g; Volumenstrom QF : 11, 7BV/h;
Ausgangskonz. c0: 1.078mg/l NH+4 ; Filterbetriebszeit tF : 280 min; Temp.: ∼ 21 ˚C; pH: 6, 8)
A.14 Beschaffenheit der in verschiedenen Studien verwendeten ammoniumreichen
Abwa¨sser (vgl. Tab. 5.1)
NH4-N pH K
+ Na+ Ca2+ Mg2+ Quelle
mg/l - mg/l mg/l mg/l mg/l
441 - 939 6,5 - 7,8 87 - 326 195 - 282 195 - 347 50 - 275 Filtrat der
GKA Baden-
Baden/Sinz-
heim
(vgl. Tab. 3.1)
300 - 19,0 657 - - Jung et al.,
2004
638 7,8 801 1.085 128 196 Farkas et al.,
2005
400 7,9 278 73 46 30 Nguyen und
Tanner, 1998
520 - 690 7,8 - 8,1 100 - 110 60 - 80 160 - 180 15 - 20 Thornton et
al., 2007
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